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RESUMO
Inúmeras pesquisas vêm sendo realizadas utilizando processos com biofílme na área 
de tratamento de efluentes domésticos e industriais. Isso se deve às suas vantagens com 
relação aos processos tradicionais tais como: alta concentração de biomassa, que possibilita 
operar com maior carga; a redução "de dimensões das instalações de tratamento; e a 
eliminação das etapas de separação e reciclo de sólidos. O presente trabalho teve como 
objetivo o desenvolvimento de um modelo matemático completo capaz de descrever o 
transporte de massa com reação bioquímica em um reator com biomassa aderida, 
caracterizado por duas escalas de heterogeneidade: a macroescala ( reator), constituído de 
biopartículas (biofílme) e fluido de tratamento, e a microescala (biofílme). na qual considera- 
se os microrganismos e matriz extracelular. Aplicando-se o Método da Média no Volume para 
as diferentes escalas, sucessivamente, foi possível obter o modelo de uma única equação, que 
descreve a concentração do poluente ao longo do reator e que contém em seus coeficientes 
informações das escalas anteriores, desde que a condição de equilíbrio mássico local seja 
válida. O modelo foi desenvolvido para cinética de primeira ordem e Monod modificada em 
reações consecutivas (À—> B—>C). A desnitrificação (NO3 '-»  NO2'  —>N2) em um biorreator de 
leito fluidizado foi resolvida, obtendo-se os perfis longitudinais de concentração de nitrato e 
nitrito ao longo do biorreator. Os resultados foram comparados com dados experimentais 
apresentados na literatura. Três foram os processos de desnitrificação estudados em um reator 
de leito fluidizado: o primeiro utilizou areia como suporte e melaço como fonte de carbono, 
para diferentes condições operacionais; o segundo utilizou areia como suporte e etanol como 
fonte de carbono, com diferentes taxas de recirculação; o terceiro utilizou o carvão como 
suporte e o melaço como fonte de carbono, para diferentes condições operacionais. As 
condições restritivas associadas ao modelo, para o nitrato e para 0  nitrito, foram avaliadas. Em 
todos os casos estudados, os perfis de concentração obtidos apresentaram boa concordância 
com os dados experimentais. O modelo matemático desenvolvido permite predizer o 
desempenho de um reator de leito fluidizado com biofílme, para diferentes condições de 
operação, auxiliando no projeto do biorreator utilizado na biodegradação de efluentes 
líquidos.
ABSTRACT
Several researches have been developed using processes with biofilm to domestic and 
industrial effluent treatment, due to its advantages relating to the traditional processes: high 
biomass concentration, which makes possible to operate with higher loading; the reduced 
dimensions o f  the treatment plants; and elimination o f solid separation and recycling steps. 
The present work aims the development o f a complete mathematical model able to describe 
the mass transport with biochemical reaction in a reactor with adhered biomass, characterized 
by two heterogeneity scales: the macroscale (reactor), constituted by bioparticles (biofilm) 
and treatment fluid, and the microscale (biofilm), constituted by microorganisms and 
extracellular matrix. Applying the Method o f Volume Averaging to the different scales 
successively, it was possible to obtain the model o f one equation, that describes the pollutant 
concentration throughout the reactor and that contains information o f the previous scales in its 
coefficients, since the local mass equilibrium condition is valid. The model was developed to 
first order kinetics and modified Monod in consécutives reactions (A-> B—>C).The 
denitrification (NO3"—>■ NO2'  —>N2) in a fluidized bed bioreactor was solved, obtaining the 
nitrate and nitrite longitudinal concentration profiles throughout the bioreactor. The results 
were compared with experimental data presented in the literature. Three denitrification 
processes in a fluidized bed reactor were studied: the first one utilized sand as support and 
molasses as carbon source, for different operational conditions; the second one utilized sand 
as support and ethanol as carbon source, with different recirculation rates; the third one 
utilized coal as support and molasses as carbon source, for different operational conditions. 
The restrictive conditions associated to the model, for nitrate and nitrite, had been evaluated. 
In all the studied cases, the concentration profiles obtained present good concordance with the 
experimental data. The developed mathematical model allows predicting the performance o f  a 
fluidized bed reactor with biofilm, for different operational conditions, helping in the 
bioreactor project utilized in liquid effluents biodégradation.
CAPÍTULO I
INTRODUÇÃO
A formação de biofilme é um fenômeno natural, que consiste na adesão de 
microrganismos a uma superfície sólida toda vez que esta superfície estiver em contato com 
água. Por essa razão, cientistas de diversos campos de conhecimento (engenharia química, 
medicina, odontologia, etc.) vêm estudando sua formação, aplicação e destruição (Stewart et 
al., 1996).
Na área de tratamento de efluentes domésticos e industriais, vários fatores têm levado 
a que os pesquisadores busquem novas tecnologias. Entre estes fatores, pode-se apontar: a 
busca por processos mais eficientes, atendimento das exigências por parte dos órgãos 
ambientais; a necessidade de processos menos onerosos; menor espaço físico a ser ocupado; e 
menor custo de instalação e manutenção.
A aplicação de processos com biomassa aderida (biofilme), na área de tratamento de 
efluentes, está se tomando cada vez mais popular devido às suas vantagens com relação aos 
processos tradicionais: alta concentração de biomassa, que possibilita operar com maior 
carga; a redução de dimensões das instalações de tratamento; e a eliminação das etapas de 
separação e reciclo de sólidos (Lazarova e Manem, 1994).
Biofilme é definido como um conjunto de microrganismos e de produto extracelular 
associados a uma superfície sólida.
A composição do biofilme envolve células bacterianas, polímeros extracelulares, 
materiais orgânicos e inorgânicos aderidos e determina suas propriedades mais importantes, 
sendo, basicamente, função da composição do substrato.
Pesquisadores têm demonstrado que as culturas aderidas são menos afetadas que as 
culturas em suspensão diante de variações ambientais, tais como: temperatura, pH,
2concentração de nutrientes e substâncias tóxicas. Isto pode levar a biomassa aderida a 
apresentar maior atividade, ou seja, maior taxa de crescimento e de utilização do substrato.
Os reatores com biomassa aderida caracterizam-se por apresentar distintas fases: uma 
líquida, contínua, e outra sólida, formada por microrganismos aderidos ao suporte. Diversos 
são os tipos de reatores que utilizam biomassa aderida: filtro biológico de percolação 
(“trickling filters”) ; biofiltros ou filtros submersos; discos biológicos (“rotating biological 
contactor”); reatores de leito expandido, fluidizado e “airlift” .
Os reatores de leito fluidizado para tratamento de efluentes surgiram na década de 
setenta. A partir daí, eles vêm sendo empregados em processos anaeróbios, aeróbios, de 
nitrificação e de desnitrificação. As vantagens que eles apresentam são a grande área de 
transferência de massa entre as fases e a não colmatação do leito.
Um processo que tem sido largamente estudado utilizando biorreatores de leito 
fluidizado é o processo de desnitrificação.
A desnitrificação é o processo biológico no qual microrganismos (bactérias 
facultativas), em condições anaeróbias, utilizam matéria orgânica como doadoras de elétrons e 
como fonte de carbono para o crescimento celular e os íons nitrato e nitrito como aceptores de 
elétrons, reduzindo-os a nitrogênio molecular.
O nitrato e o nitrito aparecem na natureza como contaminantes provenientes da 
decomposição de matéria orgânica nitrogenada ou amónia.
Os íons nitrato e nitrito põem em risco a saúde pública quando presentes em águas 
destinadas ao consumo da população. Por isto, a eliminação desses íons não se restringe 
apenas a processos de tratamento de águas residuárias industriais e domésticas, mas também, 
em processos de tratamento de águas para consumo humano, pois esses têm aparecido em 
concentrações elevadas em águas superficiais e subterrâneas (percolação desses 
contaminantes através do solo). ;VA) ~V\a [0- [p$ .
Outro aspecto que tem determinado o número expressivo de pesquisas nessa área é a 
necessidade de desenvolvimento de modelos para descrever a transferência de massa com 
reação bioquímica, o crescimento do biofilme e para predizer o desempenho dos diferentes 
tipos de reatores com biofilmes.
Na maioria dos modelos, a principal hipótese assumida é de que o biofilme pode ser 
tratado como contínuo, o que leva, segundo Wood e Whitaker (1998 e 1999), à perda de 
importantes informações sobre o fenômeno que ocorre na microescala e sua influência na
3descrição do comportamento do biofilme na macroescala. Portanto, assumindo o biofilme 
como um sistema multifásico, é possível demonstrar o papel importante que a estrutura do 
biofilme tem na determinação dos coeficientes efetivos que descrevem o processo de difusão 
e reação em uma escala macroscópica.
Para modelar o comportamento de um reator biológico, ou seja, predizer a 
concentração no seu interior, é fundamental que se conheça a estequiometria das reações 
biológicas e os modelos cinéticos que descrevem a taxa de crescimento de microrganismos, 
de consumo de substrato e de formação de produto.
A presente Tese de Doutorado tem como objetivo o desenvolvimento de um modelo 
completo que descreva o transporte de massa com reação bioquímica em um reator com 
biomassa aderida, sendo este caracterizado por duas escalas de heterogeneidade: a 
macroescala (reator) constituída de biopartículas (biofilme) e fluido de tratamento e a 
microescala (biofilme) constituída de microrganismos e matriz extracelular. Dessa forma, ao 
considerar os microrganismos e a matriz extracelular como fases contínuas, é possível obter a 
equação governante para o biofilme, escrita em termos da concentração média intrínseca, 
utilizando o Método da Média no Volume. Aplicando-se esse método para as diferentes 
escalas, sucessivamente, é possível obter uma única equação diferencial, que descreve a 
concentração ao longo do reator e que contém em seus coeficientes informações das escalas 
anteriores, desde que a condição de equilíbrio mássico local seja válida.
O modelo é desenvolvido para cinética de primeira ordem e Monod modificada em 
reações consecutivas (A-> B—>Ç).
Durante o desenvolvimento do modelo, algumas restrições são assumidas, tanto para a 
obtenção do modelo para o biofilme como para que a condição de equilíbrio mássico local 
seja válida. Avaliar se estas restrições são satisfeitas é parte integrante deste trabalho.
No âmbito desta Tese, utiliza-se como objeto de estudo o processo de desnitrificação 
em biorreatores de leito fluidizado.
Devido à complexidade do processo de desnitrificação, algumas hipóteses são 
assumidas; são elas:
- A reação é consecutiva dada por: N 0 3-»  N 0 2'-»N 2 e os substratos limitantes são 
apenas o nitrato e o nitrito.
O modelo cinético adotado é Monod modificado pois é considerado que não ocorre 
variação na concentração de biomassa no interior do biorreator durante o processo.
4A obtenção da solução desse problema, envolvendo escoamento de fluido, com 
transferência de massa e reação bioquímica, requer a solução de um conjunto de equações 
diferenciais parciais, acopladas, que expressam a conservação da massa e das espécies 
químicas.
Tendo em vista a complexidade das equações governantes, toma-se necessária, na 
maioria das vezes, a utilização de métodos numéricos.
O método numérico utilizado é o Método de Volumes Finitos (Maliska, 1981; e 
Patankar,1980), pois este, ao obter as equações discretizadas, realiza um balanço de 
conservação da propriedade no volume elementar. Esse procedimento garante a conservação 
das grandezas envolvidas, tanto no nível elementar como no global, tomando-o atrativo para 
ser aplicado quando o modelo envolve escoamento de fluido com transferência de massa.
No intuito de desenvolver um algoritmo com maior flexibilidade, é escolhido o 
sistema de coordenadas generalizadas as quais se adaptam às fronteiras do domínio. E, com 
objetivo de tomá-lo de fácil implementação, é utilizada malha estruturada fixa; para a 
disposição das variáveis na malha computacional, utiliza-se o arranjo de variáveis co- 
localizadas.
Além do objetivo principal do trabalho que, como já explicado, constitui-se em 
desenvolver o modelo de uma única equação que descreve o processo de transferência de 
massa na biodegradação de efluentes líquidos em reatores com biofilme, também é 
desenvolvido e implementado um algoritmo numérico capaz de predizer o perfil de 
concentração das espécies químicas ao longo do reator.
A Tese é composta de em seis capítulos. Os demais capítulos estão estruturados da 
seguinte forma:
CAPÍTULO II -  REVISÃO BIBLIOGRÁFICA -  Neste capítulo são apresentadas as 
características do biofilme, os processos biológicos de tratamento de efluente, a modelagem 
de reatores com filme fixo, os modelos cinéticos de biodegradação e considerações sobre o 
processo de desnitrificação.
CAPÍTULO III -  FORMULAÇÃO PROPOSTA -  A modelagem do processo de 
transferência de massa com reação bioquímica na microescala (biofilme) e o modelo de uma 
única equação para descrever o processo de transferência de massa com reação bioquímica em 
um reator com biofilme são apresentados neste capítulo.
5CAPÍTULO IV -  PROCEDIMENTO NUMÉRICO -  São apresentadas as equações 
governantes, a transformação das equações governantes do problema para o sistema de 
coordenadas generalizadas e a metodologia empregada para obter as equações discretizadas 
pelo Método de Volumes Finitos.
CAPÍTULO V -  RESULTADOS E DISCUSSÃO -  Neste capítulo são apresentados e 
discutidos os resultados obtidos do estudo de três diferentes processos de desnitrificação em 
biorreator de leito fluidizado com biofilme: - 1. desnitrificação em um reator de leito 
fluidizado com suporte de areia e fonte de carbono melaço; - 2. desnitrificação em um reator 
de leito fluidizado com suporte de areia e fonte de carbono etanol; -3. desnitrificação em um 
reator de leito fluidizado com suporte de carvão e fonte de carbono melaço. Os resultados 
numéricos são comparados com os resultados experimentais encontrados na literatura. 
Também é realizado um estudo de sensibilidade paramétrica, no processo de desnitrificação 
em leito fluidizado com suporte de areia e fonte de carbono melaço, para avaliar a influência 
de alguns parâmetros importantes do processo tais como: concentração de nitrato na 
alimentação, vazão de alimentação, diâmetro do biorreator e comprimento do biorreator.
CAPÍTULO VI -  CONCLUSÕES E SUGESTÕES - As principais conclusões obtidas 
e as sugestões para futuros trabalhos nesta área são apresentadas neste capítulo.
CAPÍTULO II
REVISÃO BIBLIOGRÁFICA
Para que se possa desenvolver o estudo da transferência de massa em um reator 
biológico com biofilme, utilizado em tratamento de efluentes líquidos, é necessário conhecer 
alguns aspectos da formação do biofilme, os processos biológicos de tratamento de efluentes, 
a modelagem já  conhecida na literatura, as cinéticas dos processos biológicos e considerações 
sobre o processo de desnitrificação. Estes itens são analisados no presente capítulo.
2.1 BIOFILMES
A formação de biofilme é um fenômeno natural, através do qual microrganismos 
aderem a superfícies sólidas toda vez que estas estiverem em contato com água. Algumas 
vezes esta formação pode causar problemas como, por exemplo (Stewart.1996 e Moser,
1988):
Perda de calor devido à redução da taxa de transferência de calor e aumento na 
resistência de fluxo em tubos e equipamentos;
- Deterioração de materiais devido à corrosão;
- Redução da qualidade de água para beber causada pela formação de biofilmes no sistema 
de distribuição;
- Contaminação em torres de refrigeração por organismos patogênicos;
- Determinação de doenças nos pulmões, intestinos e aparelho urinário; periodontopatias e 
cáries dentárias;
- Redução da qualidade de produtos industriais como, por exemplo, polpas e papéis;
- Redução na eficiência de sistemas de troca iônica e membranas de osmose inversa;
7Por outro lado, o feto de os microrganismos formarem biofilmes vem sendo 
amplamente utilizado em processos biotecnológicos, como:
- Tratamento de águas residuárias;
- Tecnologia de enzimas, fermentações, produção de solventes e antibióticos;
- Cultivos de células animais;
- Recuperação de materiais como, por exemplo, ouro;
O biofilme pode ser definido como um conjunto de microrganismos e de produtos 
extracelulares que se aderem sobre um suporte sólido, formando uma camada volumosa e 
espessa, com uma estrutura externa não totalmente regular e uniforme. É composto por 
91+5% de água; 2,5±0,5% de matéria volátil e de 6,7+4,8% de matérias não voláteis (Costa,
1989). Sua composição química, tanto inorgânica, quanto orgânica, é função da composição 
do substrato.
O grande interesse em entender a formação de biofilmes, tanto no que diz respeito a 
sua utilização, como a sua destruição, se deve ao fato de que, em gerada  biomassa, quando 
aderida, apresenta maior atividade, ou seja, apresenta maior taxa de crescimento e de 
utilização do substrato, em relação à biomassa livre j  (Costa, 1989). Este fenômeno é, em 
algumas vezes, atribuído a modificações fisiológicas sofridas pelas células aderidas; em 
outras, ao favorecimento de trocas no ambiente celular, em razão do aumento da concentração 
local de nutrientes e enzimas; ou, ao efeito seletivo da matriz polimérica extracelular do 
biofilme em relação a substâncias inibidoras ou tóxicas (Barthel,1998). Pesquisas já 
demonstraram que as culturas aderidas são menos afetadas que as culturas suspensas, pelas 
variações ambientais: temperatura, pH, concentração de nutrientes, produtos metabólitos e 
substâncias tóxicas.
Outro aspecto importante é que o biofilme é um ecossistema, no qual coabitam muitas 
espécies de^microrganismos as quais são sujeitas a interações, tais como simbiose ou 
competição por espaço e nutrientes. Isto é devido às constantes variações ambientais dentro 
do biofilme, como concentração de substatos, de aceptores de elétrons e de produtos 
intermediáriosj (Bishop et al., 1995; Bishop, 1997 e Wanner e Gujer, 1986).
O desenvolvimento do biofilme pode ser descrito em seis fases, segundo Belkhadir 
(1986) e Nguyen (1989), citados por Barthel (1998):
1. Fase de latência ou ativação
«
8Corresponde, na fase reversível, aos fenômenos de adsorção de materiais solúveis 
(nutrientes orgânicos e inorgânicos) e particulados (microrganismos) na superfície do 
suporte, o que se dá por meio de diferentes forças: eletrostáticas, forças atrativas de Van 
der Waals e forças fracas de interações químicas e hidrofóbicas; e, na etapa irreversível, a 
fixação, na qual os polímeros extracelulares exercem um papel fundamental, pois acredita- 
se que estes polímeros agem como agentes ligantes entre os microrganismos e o suporte.
2. Fase exponencial ou dinâmica
É a fase em que ocorre a colonização da superfície do suporte e a taxa de crescimento é 
máxima. Nesta fase há um aumento considerável na taxa de produção de polissacarídeos e 
proteína e grande consumo de substrato.
3. Fase de acúmulo linear
Corresponde a uma taxa constante de acúmulo de biomassa sobre o suporte.
4. Fase de estabilização
Nesta fase, os fenômenos físicos, tais como força de cisalhamento e atrito, advindos da 
fluidodinâmica do sistema, começam a ser sentidos, provocando o desprendimento de 
células e impedindo o acúmulo adicional.
5. Fase estacionária
Nesta fase observa-se um equilíbrio entre o desprendimento e o crescimento das células 
no biofílme, caracterizando um regime permanente em relação à fase sólida.
6. Fase de queda ou desprendimento
O desprendimento do biofílme é um fenômeno aleatório que depende do comportamento 
dos microrganismos que estão diretamente aderidos ao suporte.
Os perfis destas fases estão ilustrados por fotos no trabalho apresentado por Costa (1985). 
A fixação de microrganismos sobre uma superfície é resultante de fenômenos físicos, 
químicos e biológicos, sendo que os principais fatores que afetam sua formação e manutenção 
são: (Bergamasco ,1996; Van Loosdrecht et a l,  1995; Snape et a l,  1995)
1. Características do suporte
As propriedades dajísuperfície do sólido são importantes na formação inicial do biofílme. 
Entre elas pode-se destacar: carga da superfície, rugosidade e hidrofobicidade 
(Bergamasco, 1996). Alguns autores consideram a rugosidade como a mais importante 
Van Loosdrecht et a l , 1995), porque ela aumenta a superfície de fixação e protege do 
desprendimento provocado por cisalhamento, de modo a manter os microrganismos na
9superfície o tempo necessário para ocorrer a adesão irreversível, e possibilita, assim, a 
formação do biofilme.^
2. Espécie de microrganismos
A formação de biofilme é função dos tipos de microrganismos presentes, devido à 
propriedade de superfície celular e da capacidade de produzir polissacarídeos 
extracelulares, que são os responsáveis por mantê-los agregados.
3. Características da fase líquida
As características da fase líquida, que afetam a formação do biofilme, tanto podem estar 
relacionadas com a sua composição/concentração (compostos orgânicos e inorgânicos) 
como com suas condições ambientais, pH e temperatura, pois ambos interferem tanto no 
crescimento microbiano, como na produção de polissacarídeos extracelular.
4. Condições fluidodinâmicas
A formação e manutenção do biofilme é influenciada pelo balanço entre adesão, 
crescimento e desprendimento das células. O processo de desprendimento está 
intimamente ligado às forças de cisalhamento e ao atrito (resultado das colisões entre 
partículas) que são função da fluidodinâmica do processo.
Estes mesmos fatores também afetam a estrutura do biofilme: densidade, porosidade e 
forma da superfície (Van Loosdrecht et al, 1995).
2.2 PROCESSOS BIOLÓGICOS DE TRATAMENTO DE EFLUENTES
Os processos de tratamento biológico de efluentes são aqueles que dependem da ação 
de microrganismos para degradá-los. Isto se dá através de processos de respiração ou 
fermentação nos quais substâncias complexas se transformam em compostos simples, tais 
como: sais minerais, gás carbônico, metano e outros. Estes processos são classificados em 
aeróbios e anaeróbios.
Os processos anaeróbios são aqueles que ocorrem na ausência de oxigênio molecular, 
nos quais populações microbianas interagem para promover a biodegradação estável e auto- 
regulada da matéria orgânica, da qual resultam, principalmente, os gases metano e dióxido de 
carbono. Vários são os microrganismos envolvidos e várias são as etapas verificadas durante 
o processo de decomposição da matéria orgânica. São tipos de biorreatores anaeróbios: de 
contato, filtro anaeróbio, leito fluidizado e expandido e fluxo ascendente com manta de lodo
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(UASB), descritos por Soares (1990) e Vinãs (1994); e fluxo descendente (“downflow 
stationary fixed film”), estudado por Kennedy e Van Den Berg (1985).
Nos processos aeróbios de tratamento de despejos, a decomposição da matéria 
orgânica a CO2 e H2O é conseguida na presença de oxigênio dissolvido no meio. O oxigênio 
necessário pode ser fornecido via a dissolução de ar atmosférico ou oxigênio puro. Entre os 
reatores aeróbios encontram-se: lodo ativado, filtros biológicos aeróbios, leito fluidizado e 
expandido, discos biológicos rotativos, “airlift”, descritos por Lazarova e Manem (1994).
Os processos, anaeróbios ou aeróbios, podem ser divididos em dois grandes grupos, 
levando-se em conta a forma apresentada pelos microrganismos: sistema de biomassa 
suspensa e sistema de biomassa aderida em suporte.
Os reatores com biomassa em suspensão são aqueles em que os microrganismos se 
encontram dispersos no meio. Portanto, é necessário no final do processo que sejam separados 
os microrganismos (lodo) da fase liquida, podendo, ou não, parte deste lodo voltar ao reator. 
Tem como desvantagem a necessidade de grandes espaços para instalação. Exemplos típicos 
deste processo são biorreatores de Iodos ativados e anaeróbios de contato.
Os reatores com biomassa aderida diferem dos reatores com biomassa em suspensão 
por apresentarem distintas fases: uma líquida contínua e outra sólida formada por 
microrganismos aderidos a suportes. Os substratos têm que atravessar a interface líquido- 
biofilme e, por difusão, serem transportados ao longo do filme, podendo resultar, assim, 
condições não homogêneas no reator. Desta forma, os microrganismos no bio filme podem 
estar sujeitos a diferentes micro-ambientes (van Loosdrecht e Heijnen 1994).
O meio suporte, no qual os microrganismos ficam aderidos, pode ser fixo ou móvel. 
Nos processos com suporte fixo, os microrganismos ficam imobilizados em suportes imóveis, 
que formam um leito permeável através do qual o efluente percola (filtro biológico de 
percolação -  “trickling filters”) ou circula (biofiltros ou filtros submersos). Os processos com 
leito móvel são aqueles em que os microrganismos são imobilizados em suportes que podem 
ser movimentados mecanicamente (discos biológicos -  “rotating biological contactor”) ou por 
ação hidráulica (reatores de leito expandido, fluidizado e “airlift”).
Mesmo que os processos biológicos sejam os mais utilizados no tratamento de 
efluentes orgânicos, muito se tem pesquisado no sentido de minimizar problemas encontrados 
na aplicação destes processos. Entre estes problemas encontram-se: instabilidade do sistema 
causada principalmente pela variação de concentração e composição do efluente dos diversos
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processos industriais; excessiva produção de biomassa (lodo), porque a degradação do 
substrato visa a formação de novas células, tendo-se assim um novo problema a ser resolvido; 
grandes volumes de reatores biológicos, devido à baixa atividade dos microrganismos e 
grandes vazões de efluentes, necessitando, assim, elevado tempo de retenção. Além disto, o 
crescimento dos padrões exigidos para a remoção de nitrogênio, fósforo, micropoluentes e 
odores, também tem estimulado o desenvolvimento de novos processos biotecnológicos, tanto 
no que diz respeito à biomassa em suspensão, como aderida (Lazarova e Manem, 1994).
Neste sentido, muito se tem pesquisado com relação a processos que utilizam 
biomassa aderida, porque eles apresentam algumas vantagens sobre os processos 
convencionais (van Loosdrecht e Heijnen, 1993; Lazarova e Manem, 1994; Wolff, 1997; 
Barthel, 1998):
•  Desempenho elevado na eliminação da matéria em suspensão e na eliminação da poluição 
dissolvida;
• Consegue-se altas concentrações de biomassa, o que pode eliminar a necessidade de 
recirculação de lodo e assegura uma maior idade do lodo;
• Aplicação de maior carga orgânica no reator biológico;
• Ausência de risco de lixívia da biomassa, isto porque, estando a biomassa aderida ao 
suporte, o reator pode operar com vazões de fluxos independentes da taxa específica 
máxima de crescimento.
• Tempo de retenção hidráulica reduzido;
• Menor produção de lodo gerado, resultando, assim, menor dependência da fase de 
sedimentação;
•  Rápida entrada em regime;
• Resistência ao choque de cargas hidráulicas e tóxicas;
•  Instalações mais compactas;
•  Redução de custo de instalação e operação sem comprometer o desempenho do processo 
de tratamento.
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2.2.1 REATORES DE FILME ADERIDO
FILTROS BIOLÓGICOS
É um reator de leito empacotado, com corrente do líquido em fluxo ascendente ou
descendente e, em processos aeróbios, com fluxo de ar que pode ser contracorrente ou 
concorrente. A água residuária corre em um lençol fino sobre o material suporte no qual 
cresce o biofilme. O enchimento é composto tradicionalmente de pedras, mas, recentemente, 
meios plásticos têm sido empregados com sucesso (Snape et al., 1995).
A ecologia dos filtros é complexa e pode envolver bactérias, protozoários e fungos. 
Estes microrganismos utilizam o material orgânico solúvel no despejo, mas pequena 
degradação do material orgânico suspenso é alcançada.
Os filtros têm sido extensamente usados para tratamento de esgoto doméstico em 
instalações de pequeno e médio porte, devido ao seu baixo custo operacional. A desvantagem 
é que eles têm eficiência de remoção não muito elevada, sofrem colmatação do leito -  o que 
requer freqüentes operações de retro lavagem -  e apresentam odores desagradáveis.
Agua Residuária Reciclo
♦ ........... .. ■ " 1 i .............. — ■ ■ < I
I I i II I I I I  I II I I II I
Leito empacotado V»OT5
— ►
Água
Tratada
Figura 2.1 Diagrama esquemático do filtro biológico
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REATORES BIOLÓGICOS DE CONTATO ROTATIVOS
Os reatores biológicos de contato rotativos consistem em uma série de discos 
montados em um eixo horizontal conforme apresentado na Figura 2.2. Este eixo move-se com 
um certo ângulo em relação ao fluxo de despejo. O eixo é posicionado sobre o nível do 
líquido de forma que o disco só é submergido parcialmente (Figura 2.2). Um biofilme cresce 
nos discos e está alternativamente exposto à atmosfera e à fase líquida. Na primeira, o 
oxigênio é absorvido; na segunda, a matéria orgânica solúvel é utilizada. Os discos são 
organizados em grupos e vários reatores podem ser usados em série (Snape et a l, 1995). Uma 
importante vantagem destes reatores sobre os Iodos ativados é a baixa energia requerida. 
Outras características favoráveis são: instalações compactas e simplicidade de operação e 
construção. De outro lado, como característica desfavorável, apresentam constantes 
problemas mecânicos e falta de flexibilidade (Bergamasco, 1996).
Este tipo de reator tem sido utilizado: para tratamento de efluentes líquidos com 
orgânicos voláteis (Parker et a l, 1996); na produção de ácido cítrico (Sakurai et a l,  1997); 
para o tratamento de efluentes têxteis (Wolff, 1997), entre outros.
aerado
Figura 2.2 Diagrama esquemático de um reatores biológicos de discos rotativos
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LEITO FLUIDIZADO
A fluidização é um tecnologia aceitável para o contato de uma fase contínua, líquida, 
com uma descontínua, de partículas sólidas. Através dela, partículas sólidas são mantidas 
suspensas na fase líquida. Quando o leito opera com sólidos mais densos que a água, as 
partículas ficam suspensas na coluna devido ao fluxo ascendente do líquido, o qual tem uma 
velocidade igual à velocidade de sustentação da partícula. No entanto, quando opera com 
partículas menos densas que a água, denomina-se leito fluidizado inverso, porque as 
partículas são empurradas para baixo com a força do líquido (Lazarova e Manem, 1994).
O primeiro processo de leito fluidizado desenvolvido para tratamento de efluente 
surgiu em 1970. A partir daí, foram construídas plantas nos Estados Unidos e na Europa e 
muitos reatores em escala laboratorial e piloto passaram a ser estudados (Lazarova e Manem,
1994).
Os reatores de leito fluidizado vêm sendo empregados em processos aeróbios 
(Lazarova e Manem, 1994), anaeróbios (La Motta e Cascante, 1996) e de desnitrifícação 
(Coelhoso et al. 1992 e Grenn et a i, 1995).
Nos processos aeróbios, eles podem operar com sistema de duas fases, sólido-líquido, 
ou três fases. Em um reator com duas fases a aeração ou oxigenação é feita externamente. Um 
diagrama esquemático de reator com leito fluidizado com oxigenação externa é apresentada 
na Figura 2.3.
Nos leitos fluidizados trifásicos, a força aplicada para a fluidização pode decorrer da 
força superficial do gás ou do líquido. Uma configuração bastante aplicada em que a força 
dominante é devida ao gás é o “draft-tube” (Livingston, 1991).
A vantagem dos reatores fluidizados é a grande área de transferência de massa entre as 
fases e a não colmatação do leito, esta última muito comum nos processos com leito fixo. Por 
outro lado, inúmeros problemas e restrições técnicas -  controle de expansão do leito, 
espessura do bio filme e o sistema de distribuição e saturação de oxigênio -  dificultam sua 
aplicação em escala industrial para processos aeróbios (Lazarova e Manem. 1994).
Os leitos fluidizados trifásicos têm sido estudados com o intuito de minimizar estes 
problemas, porque a presença da fase gasosa induz a um maior atrito e cisalhamento entre 
partículas, o que controla o crescimento do biofilme.
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Também tem sido estudada a influência das partículas suportes sobre o 
comportamento hidrodinâmico dos biorreatores. Isto porque tem-se verificado, na prática, que 
partículas com alta densidade levam a uma estratificação do leito, devido às diferentes 
densidades das biopartículas (suporte + biofilme). Isto ocorre porque, sendo diferente a 
densidade da partícula e do filme, a densidade das biopartículas passa a ser função da 
espessura do filme (Boaventura e Rodrigues, 1998).
Desta forma, muitos trabalhos vêm sendo desenvolvidos no sentido de buscar meios 
suportes com densidade próxima a da água, fazendo com que a densidade da partícula 
praticamente não mude durante a formação e crescimento do filme, assegurando uma 
distribuição homogênea das biopartículas no leito fluidizado (Bergamasco, 1996).
Os materiais tradicionalmente usados em reatores de leito fluidizado são: carvão 
ativado, areia e vidro. O uso de carvão ativado como suporte combina os processos de 
biodegradação e adsorção, o que pode propiciar uma maior remoção de poluentes.
Mais recentemente, no entanto, materiais poliméricos estão sendo usados, 
principalmente em reatores trifásicos. Bergamasco (1996) estuda três suportes poliméricos: 
um poliestireno e dois PVC -  um com tratamento “DOP Plasticizer” e outro sem esse 
tratamento. Wolff (1997) utiliza material polimérico OSBG (“Optimized Support for 
Biological Groowth'' -  patente francesa n° 8703611). Estes autores apresentam em seus 
trabalhos uma extensa revisão sobre materiais de baixa densidade utilizados como suporte, 
tais como: poliestireno, acetato vinil, acrílico, nylon, PVC, OSBG. Também apresentam 
alguns tratamentos superficiais aplicados a esses materiais com o objetivo de gerar 
características importantes para que ocorra uma adequada colonização.
Aspectos fluidodinâmicos de um leito fluidizado podem ser caracterizados pelos 
seguintes parâmetros (Bergamasco, 1996):
• A velocidade mínima de fluidização depende da densidade e do tamanho das partículas e 
das propriedades do líquido, como densidade e viscosidade. A velocidade mínima de 
fluidização pode ser calculada por correlações empíricas.
• Retenção ("Hold-up”) das fases, que representa a fração volumétrica ocupada por cada 
fase.
• Velocidade superficial do gás e do líquido.
Os modelos hidrodinâmicos para a fase líquida em biorreatores de leito fluidizado são: 
tipo pistão, para reatores bifásicos, e mistura completa, para trifásicos.
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reciclo alimentação
Figura 2.3 Diagrama esquemático de reator leito fluidizado com oxigenação externa 
“AIRLIFT”
Reatores “airlifts” são reatores pneumáticos que possuem duas zonas de escoamento: 
uma zona na qual o gás injetado sobe através do líquido, contatando-o e deslocando-o para 
cima até um separador de gás; o líquido, com menor quantidade de gás, escoa por uma outra 
zona em direção à base do reator voltando para a outra. Portanto, a força motriz que 
movimenta o líquido é a diferença de pressão entre as duas zonas. A vantagem deste tipo de 
reator é que ele promove uma boa homogeinização e aeração do meio.
Eles são usados em diferentes campos de biotecnologia com processos de culturas em 
suspensão, em escalas de bancada e piloto (Pedrini,1997). Recentemente tem-se desenvolvido 
“airlifts” com culturas aderidas para tratamento de efluentes industriais e domésticos e para 
desnitrificação (Lazarova e Manem 1994; e Van Benthum,1998).
Estes reatores apresentam diferentes configurações (Gjaltema, 1995 e Pedrini,1997) e 
apresentam excelente capacidade e eficiência em processos de nitrificação, porque possuem 
excelentes características hidrodinâmicas e alta concentração de biomassa. Suas limitações se 
devem à construção sofisticada e complexidade de operação. Um diagrama esquemático de 
um reator “airlift” é apresentada na Figura 2.4.
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Como suporte são usados materiais finos, como argila e basalto (Nicollela et al.,
1998).
Agua
Tratada
Figura 2.4 Diagrama esquemático do reator “airlift’
2.3 MODELAGEM DE REATORES COM BIOFILME
Ao modelar um reator com biofilme, deve-se descrever o processo de transferência de 
calor e massa no próprio reator e no biofilme. O reator pode ser modelado como, por 
exemplo, de mistura completa ou “plug flow”.
O biofilme, ao ser modelado, pode ser considerado como: composto de uma única 
espécie e contínuo; ou multicomponentes e contínuo; ou, ainda, uma única espécie e não 
contínuo.
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A seguir serão apresentados detalhes de alguns trabalhos relativos à modelagem do 
bio filme.
Wenner e Gujer (1986) definem o bio filme multicomponente como aquele no qual a 
biomassa aderida é composta de diferentes espécies de microrganismos, os quais são sujeitos 
a interações tais como simbiose, competição por espaço e substrato. Desta forma o 
desempenho do biofilme é dependente da distribuição dos microrganismos. Portanto é 
importante que se tenha informações sobre a composição do filme.
Apresentam uma revisão de modelos utilizados na determinação da distribuição 
microbiana no filme, dos quais a maioria assume uma distribuição pré-definida através de 
funções elementares.
O modelo proposto pelos autores visa predizer as mudanças na espessura do biofilme e 
descreve a dinâmica e distribuição espacial das espécies microbianas e dos substratos no 
filme. Para tanto assumem duas hipóteses: as mudanças ocorrem apenas na direção 
perpendicular à interface filme-suporte e a biomassa é tratada como contínua. O balanço da 
espécie “i” (“i” = autótrofos, heterótrofos e células inativadas) apresenta um termo de 
derivada substantiva e um termo de geração. Com relação ao substrato “f * (“i”= orgânico,NH4 
e O2), o balanço apresenta um termo transiente, de reação e de difusão. A resistência externa à 
transferência de massa é incluída na condição de contorno interface filme-líquido.
Apresentam estudos de cinco casos: crescimento não restritivo, mudança na 
concentração da fase líquida, desprendimento da biomassa, queda de biomassa e crescimento 
do biofilme não restritivo num CSTR com resistência externa à transferência de massa. Com 
isto os autores demonstram como os fenômenos observados podem ser numericamente 
reproduzidos.
Stewart et al. (1996) propõem um modelo fenomenológico para determinar a ação de 
biocida contra o biofilme. São modelados dois compartimentos: biofilme e fluido. O biofilme 
é constituído de uma única espécie microbiana, mas o modelo multicomponente é requerido 
porque há dois estágios de células: mortas e vivas. No biofilme é feito 0  balanço de células 
vivas, incluindo-se os efeitos de: acúmulo, crescimento, convecção, morte e desinfecção; os 
processos de crescimento e desprendimento mudam a espessura do filme. Também é feito o 
balanço para o substrato limitante e 0  biocida, envolvendo os efeitos de difusão e reação. No 
compartimento líquido, é feito o balanço, para um reator de mistura completa, de células vivas 
(acúmulo, crescimento, morte, desinfecção, desprendimento e saída): de células mortas
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(acúmulo, morte, desinfecção, desprendimento e saída); substrato e biocida (acúmulo, entrada 
e saída, consumo pelas células do banho, entrada por difusão no biofilme). Os estudos são 
feitos no sentido de investigar o comportamento do modelo e sua sensibilidade frente à 
variação de parâmetros (espessura inicial do biofilme, influência da concentração do biocida, 
tempo de dosagem e coeficientes da taxa de desinfecção e reação do biocida). Estes estudos 
demonstram que o modelo captura alguns aspectos da ação do biocida sobre o biofilme que 
são observados na prática como: desinfecção rápida seguida de um recrescimento do biofilme; 
o desprendimento é mais lento que a desinfecção; e a redução da susceptibilidade dos 
microrganismos no biofilme.
Wanner e Reichert (1996) propõem um modelo baseado no de Wenner e Guler (1986). 
O novo modelo é baseado nas leis de conservação de massa não apenas para os componentes 
solúveis (substratos) e componentes particulados (células), mas também para o volume da 
fase líquida entre os particulados dentro do filme (porosidade), que no modelo original era 
considerada constante. Para avaliar o modelo, com relação à fração de água e de células vivas, 
são comparados os resultados obtidos com os resultados do modelo original e com os 
experimentais obtidos por Zhang and Bishop (1994).
Wood e Whitaker (1998) tratam o biofilme como um sistema multifásico, constituído 
de uma fàse intracelular e uma fase extracelular; e a equação governante para o biofilme é 
derivada pelo Método da Média do Volume. O transporte de massa e reação no biofilme pode 
ser descrito em termos de três processos dominantes: 1) difusão em fase contínua extracelular, 
2) transporte através da membrana para fase intracelular e 3) transporte e reação dentro da 
fase intracelular. Dependendo das escalas de comprimento e tempo associadas a estes três 
processos, os autores apresentam três regimes que podem levar a diferente descrição do 
processo de difusão e reação no biofilme: o primeiro, no qual o princípio do equilíbrio 
mássico local é válido, leva a um modelo de uma única equação; o segundo, no qual o 
princípio do equilíbrio mássico não é válido, então o modelo de duas equações é requerido 
para representar o biofilme; e o terceiro, quando a constante da taxa de reação é grande, leva a 
um modelo de pseudo única equação. Os autores demonstram que o modelo de uma única 
equação somente pode ser utilizado quando algumas restrições da escala de comprimento e 
tempo forem satisfeitas. O processo de média do volume fornece informações adicionais 
ilustrando como os parâmetros efetivos do biofilme são definidos em termos dos parâmetros 
das fases intracelular e extracelular.
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Wood e Whitaker (1999) desenvolvem uma expressão para a taxa de crescimento no 
biofilme (escala designada pelos autores como macroscópica), utilizando as equações que 
descrevem a transferência de massa e a reação nas fases intracelular e extracelular 
(microscópica) do biofilme. O desenvolvimento é feito utilizando o Método da Mecânica do 
Contínuo e Média do Volume. N a descrição microscópica é utilizado modelo estruturado no 
qual substrato e eletroaceptor, que migram da fase extracelular para a fase intracelular, através 
da membrana celular, são combinados para formar: polímeros extracelular (exopolímeros), 
produtos do catabolismo tais como água e dióxido de carbono, que deixam a célula. Ocorre 
ainda a formação de produtos intracelulares que aumentam a massa celular. A expressão para 
a taxa de reação adotada é Michaelis-Menten para substrato e aceptor de elétrons. Ao longo 
do trabalho são feitas comparações entre as equações obtidas e equações propostas em outros 
trabalhos e indicadas as condições restritivas para que estes modelos sejam válidos, bem 
como é apresentada uma relação entre os parâmetros do modelo microscópico com os 
correspondentes na escala macroscópica.
Brandão et al. (2001a) apresentam o desenvolvimento do modelo que envolve o 
transporte de massa e reação no interior biofilme. O biofilme é tratado como um sistema 
heterogêneo constituído por uma fase fluida -  extracelular- e uma fase sólida- os 
microrganismos, as quais são contínuas. A reação irreversível segue a cinética de Michaelis- 
Menten e ocorre na superfície da célula. No desenvolvimento da formulação é utilizado o 
Método da Média no Volume. São identificadas as condições restritivas que devem ser 
satisfeitas para que o modelo seja válido
Os trabalhos apresentados anteriormente estão mais voltados à modelagem do 
biofilme, considerando assim o modelo para o reator como mistura completa. Nos trabalhos a 
seguir a preocupação maior é com o reator; por isto o modelo adotado para o biofilme 
considera-o como contínuo, formado de uma única espécie.
Rittmann (1982) apresenta um modelo único, no estado estacionário, aplicado a cinco 
tipos de reatores: mistura completa, leito fixo com e sem reciclo, leito fluidizado com e sem 
reciclo. A equação que descreve a utilização do substrato limitante no biofilme é dada por um 
termo difusivo e um de reação (cinética de Monod). Através da incorporação da resistência ao 
transporte de massa da fase líquida para o biofilme, é possível determinar o fluxo de substrato 
para dentro do biofilme. A equação para o reator é dada por um termo de acúmulo, 
convectivo, um difusivo, um termo de consumo por reação, este ocasionado pelo biofilme e
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pelas bactérias em suspensão (cinética de Monod). Esta reação é resolvida para todos os tipos 
de reatores, desde que para cada reator sejam fornecidos valores adequados para a 
concentração do substrato na entrada do reator, escolhido o modelo apropriado para o cálculo 
do fluxo e espessura do filme e definido o número apropriado de segmentos no qual é 
dividido o reator, com o objetivo de diminuir a difusão numérica. Com base no modelo, é 
feita a modelagem dos reatores com o objetivo de predizer o desempenho de cada tipo de 
reator sob as mesmas condições operacionais.
Sun et al. (1998) apresentam o estudo de um biofiltro para degradação e mineralização 
de tricloroetileno (TCE), no qual é desenvolvido um modelo que inclui os termos difusivo, 
convectivo e de transferência de massa na equação que descreve a concentração do oxigênio e 
TCE na fase gasosa, e os termos difusivo, convectivo e de transferência de massa e de 
reação na equação, para o TCE e oxigênio, para a fase líquida; e uma equação para a redução 
da biomassa ativa devido a produtos tóxicos provenientes da degradação do TCE. O modelo é 
obtido a partir das seguintes hipóteses simplificadoras: o biofiltro consiste em 3 fases, ar, 
líquido/biofilme, sólido (inerte e não poroso); o sólido tem tamanho homogêneo e a espessura 
do líquido/biofilme é uniforme; não existe separação entre a fase líquida e biofilme, formando 
uma fase biofilme/líquido homogênea; a concentração média de biomassa é medida no final 
do experimento e representa a biomassa durante todo o experimento; a concentração na 
interface gás/(líquido/biofilme) é dada pela lei de Henry. Os parâmetros usados são 
determinados em experimentos independentes ou valores reportados na literatura. A 
simulação numérica tem boa concordância com os valores experimentais. Baseados nestes 
resultados os autores concluem que a degradação do TCE não é limitada pela disponibilidade 
de oxigênio e TCE, ou seja, a resistência à transferência de massa não é significativa 
relativamente à biodegradação. Concluem também que uma alternativa para melhorar o 
desempenho do biofiltro é aumentar a biomassa ativa.
Shahalam et al. (1996) fazem um estudo da sensibilidade paramétrica para um modelo 
aplicado a um processo aeróbico em reator com biofilme de leito fluidizado. O modelo 
considera um reator de mistura completa e inclui um balanço de massa para o substrato 
limitante e para o microrganismo, na fase líquida e no biofilme. As equações governantes são 
escritas da seguinte forma: 1) balanço de massa do substrato na fàse líquida -  termo 
transiente, termo de entrada e saída de massa, consumo de substrato na fase líquida com uma 
cinética de Monod e o termo de transferência de massa através da interface; 2) balanço de
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massa do substrato no biofilme -  um termo difusivo e um termo de reação, isto porque são 
assumidas certas hipóteses (espessura do filme uniforme, concentração de biomassa 
homogênea, difusividade constante em todo o filme, resistência à transferência de massa 
externa negligenciável e estado estacionário). Também é assumido que a concentração dentro 
do filme é pequena em relação à constante de meia velocidade, o que transforma a cinética de 
Monod em cinética de primeira ordem. Com isto é possível obter uma equação algébrica para 
o perfil de concentração do substrato no filme; 3) microrganismos na fase líquida -  um termo 
transiente, entrada e saída de massa, crescimento líquido (crescimento: cinética de Monod; 
decaimento endógeno: cinética de primeira ordem) e desprendimento do filme; 4) 
microrganismo no biofilme -  escrita para a espessura do filme pois a densidade do filme é 
considerada constante -  possui um termo transiente, crescimento líquido e desprendimento. 
O estudo visa avaliar o efeito da variação de parâmetros (cinéticos, vazão, concentração 
inicial do substrato, número de partículas, raio das partículas, difusividade, temperatura e 
velocidade) nos valores da concentração final de substrato e de microrganismos na fase 
líquida, concentração do substrato no biofilme e espessura do filme.
Uma outra forma de modelar matematicamente reatores com biofilme é usando o 
conceito de fator de efetividade (Rodrigues, 1983; Andrews, 1988; Moser, 1988) 
desenvolvido para engenharia química para estudo de catalisadores heterogêneos.
Andrews (1988) define fator de efetividade (r|) como o consumo (produção) real do 
componente na partícula dividido pelo consumo (produção) se a partícula está com toda 
biomassa exposta às condições da fase líquida.
Nesta linha de pesquisa, outros trabalhos vêm sendo desenvolvidos tanto para reatores 
de mistura completa como “plug flow”.
Droste e Kennedy (1986) demonstram que, ao ignorar a produção de substrato 
intermediário em fermentadores anaeróbios, podem resultar erros significativos em algumas 
circunstâncias. Para tanto é modelado um reator de mistura completa, em que a remoção de 
substrato seqüencial é realizada por um biofilme multicomponente (distribuído aleatoriamente 
no filme, e a cinética e parâmetros de difusão são constantes em toda a profundidade). As 
equações governantes em regime permanente para o primeiro substrato é dada por um termo 
difusivo e um de reação (cinética de Monod); para o substrato intermediário, é dada por um 
termo difusivo e dois de reação (cinética de Monod), um de decomposição e outro de 
formação. As equações são resolvidas pela técnica de Runge-Kutta-Gill. Desta forma, é
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avaliada a variação do fator de efetividade devido à produção de substrato intermediário no 
filme em função do módulo de Thiele, parâmetros relacionados com a constante de meia 
velocidade para cada substrato e o fator de conversão do primeiro substrato no substrato 
intermediário.
Vos et al. (1990) modelam o fator de efetividade para partículas de biofilme esféricas, 
considerando-se cinéticas de Michaelis-Menten, com e sem inibição de substrato e produto 
(competitiva e não competitiva) e resistência externa de transferência de massa. Para o cálculo 
do fator de efetividade para cinética Michaelis- Menten utilizaram dois métodos numéricos, 
métodos Runge-Kutta e colocação ortogonal e um método analítico baseado no conceito de 
módulo. Os resultados então obtidos pelos dois métodos foram comparados.
Boaventura e Rodrigues (1988) desenvolveram um modelo para um reator de leito 
fluidizado baseado na reação de desnitrificação, envolvendo duas reações consecutivas de 
ordem zero. O modelo inclui transporte de massa das espécies apenas por difusão no interior 
do biofilme. Avaliam três situações com relação à difusão destas espécies no biofilme: 1) 
ambas se difundem através de toda a espessura do biofilme; 2) apenas uma se difunde através 
de toda a espessura do biofilme e 3) nenhuma das espécies se difunde através de toda a 
espessura do biofilme. O modelo para fase fluida é o modelo de um reator “plug flow" e a 
resistência à transferência de massa externa ao filme é negligenciável. Neste modelo o termo 
de reação é multiplicado pelo fator de efetividade a partir do modelo do biofilme. Os 
resultados obtidos para o perfil de concentração axial no reator biológico de leito fluidizado, 
com partículas de areia como suporte, apresentam boa concordância com os dados 
experimentais levando os autores a sugerirem esta metodologia para resolver o problema da 
desnitrificação biológica em um reator biológico de leito fluidizado.
Coelhoso et al. (1992) apresentam informações sobre as características operacionais 
(hidrodinâmicas. expansão do leito e características do biofilme) de um reator com biofilme 
de leito fluidizado, que usa como suporte partículas de carvão ativado. Isto é feito utilizando 
um traçador (solução de KC1 ). Os resultados experimentais são comparados com os 
resultados obtidos pela modelagem que inclui dispersão axiaL na fase líquida; difusão do 
traçador dentro do biofilme; e, adsorção linear do traçador sobre a superfície do biofilme. É 
apresentada a modelagem do reator, assumindo as seguintes hipóteses: reações consecutivas 
(Nitrato—> Nitrito —> Nitrogênio) com cinética de ordem zero; fase fluida considerada reator 
“plug flow"; resistência à transferência de massa externa ao filme é negligenciada; transporte
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dentro do biofilme é apenas por difusão; e, a geometria do biofilme é placa plana. Os perfis de 
concentração axial das espécies (nitrato e nitrito) são obtidos considerando o regime 
controlado pela difusão isto devido ao fato de que com partículas de carvão ativado o 
biofilme é mais espesso. A concordância entre os resultados experimentais e os simulados 
leva à conclusão de que neste caso o biofilme trabalha com regime controlado pela difusão 
para todo o reator. Os autores também apresentam uma comparação entre os resultados 
obtidos entre um FBBR (“fluidized bed biological reactor”) com carvão ativado e um com 
areia (Boaventura e Rodrigues, 1988), como suporte.
Coelhoso e Rodrigues (1995) seguem as pesquisas iniciadas por Boaventura e 
Rodrigues (1988) e Coelhoso et al. (1992), todavia desenvolvem um modelo para as duas 
reações consecutivas utilizando cinética de Monod. Todas as demais hipóteses são as mesmas 
utilizadas em Coelhoso et al. (1992). Os resultados obtidos indicam que o fator de efetividade 
é dependente do módulo de Thiele e do módulo de meia velocidade; que o reator opera para 
ambas as reações em regime difusional; e, que o modelo proposto pode descrever de forma 
razoável os valores experimentais obtidos na desnitrificação biológica.
Nesta mesma linha, tem-se o trabalho de Leitão e Rodrigues (1996), que desenvolvem 
um modelo levando em consideração adsorção, reação e transferência de massa por difusão e 
convecção no interior do biofilme e suporte.
Hassan e Beg (1988) modelam um reator empacotado, com o objetivo de avaliar o 
efeito de vários parâmetros de interesse prático. No modelo consideram a resistência à difusão 
interna do biofilme. usam o modelo de difiisão axial “plug flow” e as várias cinéticas de 
reação: ordem zero, primeira ordem  e Michaelis-Menten, com e sem inibição do substrato. 
Assumiram que o biofilme é homogêneo, sendo que apenas um substrato é limitante e a 
transferência de massa dentro do biofilme é controlada por difusão. Desta forma o modelo 
constitui-se de duas equações de conservação do substrato: uma no biofilme (constituída por 
um termo transiente, um difusivo e um de reação) e outra no fluido externo (constituída de um 
termo transiente, um difusivo, um  convectivo e transferência de massa com resistência 
externa). As condições de contorno para o biofilme são: na interface biofilme/fluido é 
admitida a igualdade entre os fluxos difusivo e convectivo, na interface biofilme/suporte. é 
admitida parede impermeável e o fluxo é nulo; e para o fluido é utilizada a condição de 
Danckwerts. As equações são resolvidas por colocação ortogonal. Os resultados obtidos para 
o estado estacionário e cinéticas de ordem zero e primeira ordem apresentam boa
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concordância com as soluções analíticas. Parai os casos com inibição, o aumento da conversão 
ocorre com o aumento do Peclet. coeficiente de transferência de massa e a área interfacial do 
biofilme. Um aumento no valor da constante de inibição faz decrescer a conversão e o 
aumento da espessura do biofilme aumenta a conversão até um determinado valor.
Livingston e Chase (1989) estudam a degradação do fenol num reator de leito 
fluidizado trifásico. O modelo assume estado estacionário, no qual os substratos oxigênio e 
fenol difundem-se e reagem no interior do biofilme. Para descrever o crescimento microbiano, 
utilizam a cinética de Monod para o oxigênio, acoplada com a expressão tipo Haldane para o 
efeito de inibição do fenol. O modelo para o reator é mistura completa, e a transferência de 
massa da fase líquida para a sólida é dada através da condição de contorno. Mesmo sendo um 
reator trifásico, o modelo não inclui o transporte de oxigênio da fase gasosa para líquida, 
considerando somente a concentração de oxigênio na fase líquida constante.
Brandão et al. (2001b) desenvolvem um modelo de uma única equação que descreve o 
perfil de substrato em um reator de leito fluidizado, considerando os efeitos de dispersão, 
convecção e reação na fase líquida e de difusão e reação no interior do biofilme. O modelo 
considera as diferentes escalas de heterogeneidade e aplica o Método da Média do Volume 
para as diferentes escalas. Considera válida a condição de equilíbrio mássico local e apresenta 
as condições restritivas específicas que devem ser satisfeitas para que isto ocorra. É obtido o 
perfil de concentração ao longo do reator utilizando o Método de Volume Finitos. Os 
resultados numéricos apresentam boa concordância com os resultados experimentais 
encontrados na literatura. Também é analisada a influência da vazão de alimentação na 
eficiência do processo de remoção de nitrato e nitrito de águas residuárias.
2.4 CINÉTICAS DE PROCESSOS BIOLÓGICOS
Para modelar o comportamento de um reator biológico, ou seja, predizer a 
concentração no seu interior, é fundamental que se conheça a estequiometria das reações 
biológicas e os modelos cinéticos que descrevem a taxa de crescimento de microrganismos, 
de consumo de substrato e de formação de produto.
Quando se trata de um reator com biofilme, é necessário que se tenha em mente que 
este sistema é composto de vários sub-sistemas que interagem uns com os outros num
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complexo equilíbrio. Também é preciso levar em conta que é muito difícil controlar e 
identificar todas as variáveis importantes dentro destes múltiplos sub-sistemas.
Modelos são obtidos para simular o sistema como um todo, sem levar em consideração 
as interações entre os sub-sistemas ou os sub-sistemas de forma individual. Tais resultados 
são extrapolados para predizer o que ocorre no reator. A extrapolação dos resultados 
laboratoriais requer a identificação do mais importante sub-sistema envolvido na 
transformação da espécie química e dos mecanismos responsáveis pelas transformações neste 
sub-sistema. Desta forma, é importante que se tenha equações cinéticas apropriadas para 
predizer a taxa de reação em diferentes sistemas, bem como identificar e caracterizar as 
variáveis que as afetam significativamente (Larson, 1980 e Brandão, 1998).
De acordo com Klecka et al. citado por Vaz (2000), a cinética de crescimento 
bacteriano referente a uma mistura de compostos orgânicos pode ser diferente quando 
somente um substrato ou vários substratos são utilizados como fonte de carbono. Quando dois 
ou mais substratos são utilizados para o crescimento de uma população microbiana, os 
microrganismos podem utilizar estes compostos simultaneamente ou, ainda, 
preferencialmente um e, em seguida, os demais (crescimento diauxico). É que a cinética da 
utilização de vários substratos tem sido modelada incorporando funções que descrevem o 
crescimento e o consumo dos substratos individualmente, na equação da taxa de crescimento 
celular.
Os fatores que afetam as taxas das reações biológicas estão relacionados com o 
substrato (propriedades fisico-químicas e concentrações), os microrganismos (composição da 
população, densidade populacional, história prévia, interações inter-espécies e atividade) e aos 
fatores ambientais (temperatura, pH. salinidade, presença de outras substâncias e 
disponibilidade de aceptores de eletrons) (Larson, 1980 e Vaz, 2000).
Em geral, a taxa de uma reação bioquímica tende a ser uma função hiperbólica da 
concentração do substrato limitante, expressa pela equação abaixo (Larson. 1980):
r = j? — —  (2.4-1)
^ K r + S
onde r é a taxa de reação; Rmax taxa máxima de reação; Ks é a constante de meia saturação, 
que representa a concentração de substrato na qual a taxa de reação é metade da taxa máxima 
de reação; e S é  a concentração de substrato.
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A Equação (2.4-1) é representada graficamente na Figura 2.5.
Figura 2.5 Gráfico da taxa de reação, r, como função da concentração de substrato, S.
Esta equação representa uma cinética enzimática: o clássico Modelo de Michaelis- 
Menten ( Gray. 1992 e Schnoor, 1996). Neste caso, a variável r representa a taxa de formação 
de um produto [M I/V 1], e Rmax representa a taxa máxima com que o produto é formado 
[M I/V 1].
Também representa o modelo empírico bastante utilizado desde 1942, que representa o 
crescimento bacteriano, denominado de Modelo de Monod (Pirt, 1975):
Kc + S
(2.4-2)
onde /j* representa a velocidade de crescimento específica [t’1]; e fj.*m é a velocidade máxima 
de crescimento específica [t'1].
O Modelo de Monod tem sido largamente utilizado, porque representa de forma 
satisfatória resultados experimentais. Neste modelo assume-se que todos os nutrientes e 
demais substratos estão presentes em excesso e os produtos gerados não são acumulados a 
ponto de causar inibição ao sistema (Brandão, 1998).
Modificações do Modelo de Monod têm sido propostas para que este represente 
situações em que o sistema microbiano sofra inibição em seu crescimento devido a altas 
concentrações de substratos ou a concentração de uma determinada substância inibidora. A 
seguir, serão apresentados alguns modelos encontrados na literatura:
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O modelo de Andrews, Equação (2.4-3) e Andrews modificado, Equação (2.4-4), 
(Furigo Junior, 1999), são modelos utilizados quando a inibição é provocada pelo próprio 
substrato.
S 2
K s + S + —
(2.4-3)
Ki
ju
K $ + S  + r S_
(2.4-4)
onde Ki é a constante de inibição pelo substrato [ML°]
Edwards (1970) apresenta o modelo abaixo também para representar a inibição por 
substrato:
(Ks +S)
(2.4-5)
Outros modelos consideram a inibição por um composto inibidor, que pode ser uma 
substância contaminante ou uma substância gerada no processo (Aiba et ai ,  1968). Esta 
inibição pode ser: não competitiva, competitiva ou incompetitiva.
Não competitiva
( K s + S h  +  J -
(2.4-6)
Competitiva
(2.4-7)
K< 1 +
K;
+ S
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Incompetitiva (“uncompetitive")
(2.4-8)
Kc  + 1 +
Kj
onde Kiè  a constante de inibição por inibidor [ML'3]; e /  é a concentração do inibidor.
Jim e Bhattacharya (1996) propõem modelos para quando mais de um inibidor 
participa do processo.
Lee e Rogers (1983) incluíram no modelo proposto a inibição pelo substrato e pelo 
produto:
SKPK,
(Ks + S X * , + P \K , + S )
(2.4-9)
onde Kp é a constante de inibição do produto e P  é a concentração de produto
Han e Levenspiel (1988) apresentam outros modelos cinéticos para inibição de 
substrato, produto e célula. Entre eles o apresentado na Equação (2.4-10). que é bastante 
utilizado.
\ n
l ' - f j
\ m
(2.4-10)
+ S
$
onde /  é a concentração do inibidor na qual a atividade cessa, e m e n são expoentes que 
levam em conta o impacto do inibidor no Ks e em n*m.
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Outros modelos têm sido encontrados na literatura, para descrever a taxa de 
crescimento dos microrganismos (Snape el al.,1995):
Monod Modificado
(2.4-11)
Equação Teisser 
* *
P V ~ e ) (2.4-12)
Equação Contais
A* =ju* (2.4-13)
Equação Moser
(2.4-14)
onde A. relaciona taxa de crescimento e concentração do extrato limitante.
Através do coeficiente de conversão do substrato em célula -Yx/s, é possível 
correlacionar o crescimento microbiano e o consumo do substrato. A correlação entre o 
crescimento microbiano e o consumo do substrato pode então ser expressa, segundo Schmidt 
et al. (1985), por:
r 's = ~ — r"x  (2.4-15)
Yx,s
r - = Ï X  = n'm— ï — X  (2.4-16)
Ä o + ò
Substituindo-se a Equação (2.4-16) na Equação (2.4-15), obtém-se:
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rs = — — LÍm— ^— X  (2.4-17)
5 Yxjs K s +S
Logo, todas as equações cinéticas descritas anteriormente, podem ser usadas para 
descrever o consumo de substrato.
Quando a densidade de células microbianas é alta em relação à concentração de 
substrato, um pequeno ou nenhum crescimento no número de células é verificado. Desta 
forma, X  é constante. Então:
^ - r - k ^ s  <2'4 - ,8 )
onde Rmax -  umX  /  Yx/s e é expresso em unidade de concentração por tempo (designado 
também como J ^ e m  muitos trabalhos. Tal equação assemelha-se à de Michaelis-Menten.
Sob esta condição e em função da concentração inicial do substrato (S), pode-se 
considerar três casos especiais:
1 - quando a concentração inicial de substrato, S, for muito maior que Ks, tem-se que Ks~S *
S. Logo rs = - Rmax, ou seja, o consumo de substrato não é função de sua concentração, 
tomando-se uma cinética de ordem zero;
«tt
2- quando a concentração inicial é muito menor que Ks, então Ks+S «  Ks. Logo rs =-ki S.
Esta relação é conhecida como cinética de primeira ordem, na qual ki = Rmax /  Ks t é  expresso 
na unidade de [t'1]; e
3- quando a concentração inicial é da mesma ordem de grandeza que Ks, estar-se-á diante do 
Modelo de Monod - crescimento estacionário (Schmidt et a i,  1985).
Alexander (1994) e Schnoor (1996) descrevem~ diversas situações em que são 
verificadas cinéticas de ordem zero e primeira ordem.
Outros modelos cinéticos para o consumo de substrato são apresentados por 
Pavlostathism e Giraldo-Gomez, relatado em Vaz (2000):
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Equação de Grau et al.
r's = ~ ß . ^ - X  (2.4-19)
■'.r/i ^0
Equação de Chen e Hashimoto
rs ■---- — iim------- ---------X  (2.4-20)
Yx l , K s X  +  Y „ £
Alguns modelos cinéticos têm sido propostos considerando não apenas a variação da 
concentração de substrato, como também a variação da densidade microbiana (Simkins e 
Alexandre, 1984).
Schmidt et al. (1985) desenvolveram doze modelos para descrever a biodegradação de 
um substrato orgânico que não é responsável pelo crescimento bacteriano. Estes modelos 
podem ser usados para analisar o cometabolismo, ou seja, quando um substrato, que não o de 
interesse, é responsável pelo crescimento bacteriano. Dois destes modelos são usados por Lee 
et al. (1995), com o objetivo de determinar a cinética de biodegradação de cinco tipos de 
surfàctantes.
Objetivando diminuir as diferenças existentes entre os resultados experimentais e o 
modelo de Monod. quando se tem  baixas taxas de crescimento, é incorporado ao modelo de 
crescimento um termo que representa o decaimento endógeno (Gray, 1992).
Equação de Herbert-1958
r x = ^ ~ k d ) x  (2.4-21)
onde kd representa o coeficiente específico do processo de decaimento endógeno [t'1]. que 
inclui a respiração endógena, morte e, posteriormente, lise.
ou
I X!S
(2.4-22)
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quando representar o consumo de substrato, onde km é o coeficiente específico de
Outras modificações no Modelo de Monod têm sido feitas para que se possa descrever 
de forma realística a biodegradabilidade indireta em tratamentos biológicos. Um destes 
modelos sugeridos por Roques et al. (1976) considera que os produtos do metabolismo celular 
excretados se traduzem por um incremento em substrato, já  que este é determinado através de 
técnicas analíticas indiretas. Este modelo também incorpora um termo relativo à manutenção 
celular:
Para sistema com mais de um substrato o modelo cinético Monod Multi-substrato 
pode ser freqüentemente utilizado para descrever o crescimento microbiano (Snape et al.,
1995).
Forma de Monod duplo
Si+ s 2- > x
í  ]í  ^  )Ks +5,V òi 1 /{*st +S2)
Este modelo é bastante empregado quando o substrato e o receptor de elétrons são 
limitantes.
Snape et al. (1995) apresentam outros modelos para multisubstratos.
2.5 DESNITRIFICAÇÃO
O íon nitrato é a forma mais oxidada do nitrogênio, o que o toma quimicamente 
estável em solução aquosa. Esse composto aparece na natureza como contaminante, 
proveniente da decomposição de matérias orgânicas nitrogenadas ou amónia.
A ação de bactérias sobre os compostos orgânicos nitrogenados os transforma em 
amónia. A amónia pode ser oxidada a nitrito por bactérias como as Nitrosomonas e o nitrito
manutenção [t'1].
+ krX - k mX (2.4-23)
onde kr é o coeficiente específico de excreção de produto para o meio [t'1].
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pode ser transformado em nitrato por bactérias como as Nitrobacter. Tais transformações 
ocorrem em ambientes aeróbios. Esse processo é denominado de nitrifícação e é representado 
por:
2NH3+302 N “ rosom ona* ^ >  2 NO2' + 2H++2H20
2NO2 +O2 N itrobac,er- +  2 N0 3'
A contaminação de águas pelo nitrato é devida ao uso indiscriminado e sem controle 
de fertilizantes, o que tem contaminado as reservas de águas subterrâneas e a descarga de 
águas residuárias industriais (acabamento de metais, produção de fertilizantes, papel e 
produtos cárneos) e domésticas brutas ou não bem tratadas em rios ou sobre solos.
Shrimali e Singh (2001) citam que em diversas partes do mundo é preocupante a 
limitação do uso direto das reservas de águas subterrâneas para consumo humano, devido aos 
altos índices de contaminação por nitratos.
No Brasil, a preocupação deve ser com relação às águas residuárias das atividades 
humanas, visto que grande parte da água utilizada para consumo humano é proveniente de 
rios. Em Santa Catarina o limite de Nitrogênio Total para lançamento em corpos de água é de
1 Omg de nitrogênio total ÍL, decreto n 0 14.250, de 5 de ju n h o  de 1981.
O íon nitrato é considerado um perigo à saúde pública por dois motivos. O primeiro é 
que, quando ingerido por crianças em doses superiores a 50mg N03'/L, pode reduzir-se a íon 
nitrito no estômago, desenvolvendo a metahemoglobinemia, que reduz 0  transporte de 
oxigênio no sangue. Essa desnutrição de oxigênio no tecido fino denomina-se de síndrome do 
bebê azul (Benefield et al. 1982, citado por Shrimali e Singh, 2001). O segundo motivo é que 
o íon nitrito pode reagir com dimetil amina formando nitrosaminas que são produtos 
carcinogênicos.
Os processos convencionais aplicados para tratamento de águas visando sua 
potabilidade não são eficientes para remover os íons nitrato e nitrito. Por isso, estudos têm 
sido feitos buscando eliminar esses íons de forma eficiente e com baixos custos (Shrimali e 
Singh, 2001); entre esses processos, os biológicos têm sido bastante estudados.
Um importante processo biológico é a desnitrificação que pode ser definido como o 
processo pelo qual microrganismos reduzem numa primeira etapa nitrato a nitrito e numa 
segunda etapa este para óxido nítrico, óxido nitroso e nitrogênio gasoso.
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N03 —^ NO2 —^ NO —^ N 2O —^ N2
Os microrganismos que realizam esse processo são bactérias heterótrofas/ facultativas 
que, para metabolizar a matéria orgânica, necessitam de um aceptor de elétrons, mas que. em 
condições anóxicas (ausência de oxigênio livre), utilizam o nitrato e o nitrito como aceptores 
finais de elétrons. Este processo ocorre por uma série de reações complexas catalisadas por 
enzimas (nitrato e nitrito redutase), o qual não está totalmente entendido (Water Pollution 
Control Federation, 1991).
A reação com etanol como fonte de carbono pode ser escrita de uma forma não 
balanceada, como:
NO3 ' + C2H5OH C 0 2 + N2 + H2O + OH’
Várias bactérias são capazes de realizar o processo de desnitrificação: Achromobacter, 
Bacillius, Brevibacterium, Enterobacter, Lactobacillus, Micrococcus, Paracalobactrum, 
Pseudomonas e Spirillum.
A presença de uma fonte de carbono é muito importante nesse processo. Nos 
processos de desnitrificação, tanto de águas para consumo humano como no tratamento 
secundário de efluentes, a fonte de carbono deve ser adicionada, isso porque no tratamento 
primário de efluentes a carga orgânica é consumida quase que totalmente. As fontes de 
carbono mais utilizadas são: metanol, etanol, ácido acético e glicose.
Green et al. (1995) utilizam, como fonte de carbono, o etanol na determinação dos 
parâmetros cinéticos intrínsecos para o nitrato e o nitrito em experimentos em batelada, com 
células em suspensão, e contínuo, em um reator de leito fluidizado. Na realização desse 
trabalho, uma alta concentração de etanol é utilizada, a fim de garantir que apenas nitrato e 
nitrito são os substratos limitantes no processo. Os resultados obtidos são: em batelada, qmax = 
10,89 g/gVSS dia e Ks = 3,59 mg/L, para o nitrato, e qn,ax= 5,98 g/gVSS.dia e Ks = 4.1mg/L, 
para o nitrito; no contínuo, qmax sob condições de cinética de ordem zero é igual a 11.9 
g/gVSS dia, para 0  nitrato.
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Boaventura e Rodrigues (1988) e Coelhoso et al. (1992) utilizam, como fonte de 
carbono, o melaço no estudo de reatores de leito fluidizado com diferentes suportes: partículas 
de areia e carvão ativado, respectivamente.
Shrimali e Singh (2001) apresentam inúmeros estudos que têm sido realizados no 
sentido de estabelecer qual a melhor fonte de carbono.
Akunna et al. (1993) estudam o efeito da presença de cinco diferentes fontes de 
carbono - glicose, glicerol, ácido acético, ácido láctico e metanol -  sobre a redução de nitrato 
e nitrito usando inóculo proveniente de um processo anaeróbio, não previamente aclimatado, 
a nitrato e nitrito. Esse estudo tem  como objetivo determinar a rota metabólica (nitrato- 
amônia e nitrato-nitrogênio). Eles demonstram que, para a glicose e o glicerol, a redução de 
nitrato é muito rápida e que ocorre um grande acúmulo de nitrito - cerca de 70% do nitrogênio 
inicial para a glicose; para os ácidos orgânicos a redução é mais lenta e o acúmulo de nitrito 
para o ácido láctico é maior que para o ácido acético; para o metanol, uma pequena redução, 
indicando uma não capacidade das bactérias deste meio de desnitrificar com este composto.
Aesoy et al. (1996) testam ácido acético e etanol em um reator de leito fixo como 
fonte de carbono, determinando a taxa máxima de desnitrificação quando utilizado o etanol de
2,5 Kg N-NO3 / rrf .d, e quando utilizado o ácido acético em tomo de 2,0 Kg N-NO3 / m3.d.
Rocha (1997) cita o trabalho realizado por Blaszcyk (1983), que investiga o efeito de 
diferentes fontes de carbono, de nitrato e nitrito e a seleção de espécies microbianas no 
processo de desnitrificação em reatores de leito empacotado anaeróbio. As fontes testadas são: 
glicose, metanoL etanol, acetato e metanol. O metanol é 0  que apresenta melhor eficiência.
Além do tipo de fonte de carbono, a relação entre C/N é extremamente importante. 
Bemet et al. (1996) demonstram que a completa desnitrificação para molécula de nitrogênio é 
obtida quando a razão de C/N é de 3,4 (TOC g/L / NO3-N g/L). Quando essa relação é baixa, 
óxido nitroso (N2O) é detectado. Barzacconi et al. (1998), citado por Pelisser (2001), 
obtiveram uma eficiência de 30 a 60% de desnitrificação quando a razão é de 6,0 g 
D Q 0/gN 03-N  e de 90% quando a razão é aumentada para 12. Lazarova et al. (1994) 
confirmam a importância da razão C/N, pois o residual de nitrato e nitrito aumenta com o 
decréscimo da razão, determinando que a melhor razão para os dois diferentes biofilmes 
estudados é de 1.4.
Segundo Water Pollution Control Federation (1991), 0  pH ideal para a desnitrificação 
está na faixa de 7 a 8. Glass e Silvestein (1998) demonstram 0  quanto o pH é importante na
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cinética de desnitrificação com altas concentrações de nitrato. Eles estudam os perfis de 
nitrato e nitrito em reatores seqüenciais em regime batelada para diferentes pH: 6,5; 7; 7,5;
8.5 e 9. Para valores de pH 6,5 e 7 houve inibição. Para pH 7,5; 8,5 e 9 a desnitrificação é 
completa, mas o acúmulo de nitrito cresce significativamente com o aumento do pH. Com pH 
mais elevado, a taxa de redução de nitrato aumenta e a taxa de redução de nitrito, quando em 
presença de nitrato, permanece constante, proporcionando um acúmulo de nitrito. Já quando 
ocorre ausência de nitrato, a taxa de redução do nitrito aumenta consideravelmente.
A temperatura também exerce influência no processo de desnitrificação pois afeta 
tanto a taxa de crescimento bacteriano quanto a taxa de remoção de nitrato. Segundo Water 
Pollution Control Federation (1991), a desnitrificação pode ocorrer numa faixa de temperatura 
de 0 a 50 °C. Entre 5 e 30 °C. a desnitrificação segue a relação de Arrhenius. Pelisser (2001) 
apresenta, para diferentes processos de desnitrificação em presença de metanol, a taxa de 
desnitrificação a temperaturas diferentes, o que permite verificar que o processo ocorre em 
baixas temperaturas (5 e 10 °C), mas que esta taxa é bastante baixa. Hancher et al. (1978), em 
estudos da operação de um biorreator de leito fluidizado para desnitrificação, analisam o 
efeito da temperatura sobre a taxa de desnitrificação e observam uma variação percentual em 
relação à taxa obtida a 20 °C: de 20% a 14°C e 170% a 27 °C; e que nas temperaturas de 22, 
27 e 32 °C, a taxa é praticamente constante.
Outro fator que vem sendo estudado com o objetivo de otimizar o processo de 
desnitrificação e minimizar o acúmulo de nitrito é a seleção de microrganismos 
desnitrificantes. Lazzarova et al. (1994) comparam o desempenho de dois biofilmes diferentes 
em um biorreator de leito fluidizado em escala laboratorial, sendo que em um a espécie 
dominante é Pseudomonas aeruginosa e no outro Pseudomonas stutzeri. Em ambos os 
biofilmes a remoção de nitrato foi completa, mas em relação ao nitrito um alto acúmulo foi 
observado - cerca de 30% da alimentação inicial de nitrato para o biofilme com 
predominância de Pseudomonas aeruginosa. Para o biofilme com predominância de 
Pseudomonas stutzeri, nitrito residual aparece apenas com tempo de retenção hidráulico 
muito baixo (0,25 h). Nesse trabalho fica demonstrado que a quantidade de nitrito residual 
observado depende muito mais das características fisiológicas do microrganismo 
predominante do que das condições de operação.
Também no sentido de demonstrar a importância da seleção de microrganismos. 
Blaszcyk (1983), citado por Rocha (1997), apresenta a seleção das bactérias, em relação ao
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supiemento de carbono, concluindo que na presença de nitrito as bactérias selecionadas são: 
Pseudomonas stutzeri para etanol, Pseudomonas aeruginosa para acetato. Pseudomonas 
mendocina para metanol e Pseudomonas fluorecentes para glicose. Na presença de nitrato: 
Pseudomonas stutzeri para acetato. Pseudomonas fluorecentes para etanol. Paracoccus 
denitrificans para metanol e Alcaligenes faecalis para glicose.
O acúmulo de nitrito durante a desnitrificação tem  sido tema de muitos trabalhos. 
Alguns desses trabalhos têm sugerido que um dos mecanismos do acúmulo extracelular de 
nitrito é a preferência de elétrons pela nitrato redutase sobre a nitrito redutase (Glass e 
Silverstein, 1998). Glass e Silverstein (1998) fazem referência ao fàto de que alguns 
microrganismos só têm  a capacidade de utilizar o nitrato como aceptor de elétrons (“nitrate 
respiration’) e que o nitrito passa a ser um produto final e não um intermediário. Sendo assim, 
se os microrganismos que utilizam apenas nitrato tiverem uma taxa de crescimento maior que 
os que fazem a desnitrificação verdadeira, o nitrito pode acumular devido ao desequilíbrio 
èntre as duas populações.
Pesquisas também tem  sido feitas com relação à influência de substâncias inibidoras 
sobre o processo de desnitrificação tais como Ni+2, Pb+2, Cu+2, Cr^6, cianetos e fenóis. Rocha 
(1997) apresenta em sua revisão alguns desses trabalhos. Pesquisas sobre essa influência são 
importantes devido ao fato de que grande parte do nitrato como fonte poluidora vem de 
processos de beneficiamento de metais e indústrias de papel e celulose.
É importante salientar que a desnitrificação não é o único caminho metabólico para a 
eliminação de nitrato de águas residuárias. A redução dissimilativa, na qual o nitrato é 
preferencialmente reduzido à amónia via nitrito. é outro caminho bastante importante e 
conhecido (Ye e Thomas, 2001 e Akunna et al., 1993).
N03' -> N02' -> NH4+
Akunna et al. (1993) demonstram que quando utilizados a glicose e o glicerol como 
fontes de carbono, a redução dissimilativa do nitrato é a que ocorre predominantemente, mas 
que. com os ácidos orgânicos ( acético e láctico), a desnitrificação é quem predomina.
Outra forma de eliminação de nitrato é através de processos autotrófícos em presença 
de compostos inorgânicos como, por exemplo, o enxofre. Koenig e Liu (2001) estudam a 
desnitrificação autótrofa usando Thiobacillus denitrificans. Essas bactérias podem reduzir
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nitrato a nitrogênio através da oxidação do enxofre elementar ou compostos sulfüricos 
reduzidos (S2'.S2 0 3 2', S 0 32) para sulfato. Nesse trabalho os autores demonstram que este 
processo segue um modelo cinético de meia-ordem e que a taxa de reação é aproximadamente 
uma ordem de grandeza menor que a da desnitrificação heterótrofa.
Vistos os processos biológicos de tratamento de efluentes com biofilme, os principais 
trabalhos encontrados sobre a modelagem de reatores com biofilme, os modelos cinéticos de 
biodegradação e o processo de desnitrificação, o capítulo seguinte tratará da formulação 
proposta.
\
CAPÍTULO III
FORMULAÇÃO PROPOSTA
Neste capítulo será apresentada a formulação do problema, incluindo a modelagem da 
microescala e da macroescala, com as respectivas condições restritivas específicas. As 
condições iniciais e de contorno pertinente às equações diferenciais da modelagem 
matemática, também serão apresentadas.
Ao modelar um reator biológico com biomassa aderida, seja de suporte móvel ou fixo, 
deve-se levar em conta as diversas escalas que o compõem. Estas escalas estão representadas 
na Figura 3.1. A primeira escala, considerada macroescala ou escala de projeto, é formada por 
sólidos - denominada biopartícula - e fluido de tratamento que compõem o reator. A 
microescala envolve o biofilme propriamente dito, cuja espessura é grande em relação ao 
microrganismo. O biofilme é considerado como um sistema de duas fases: as células 
microbianas e a matriz líquida que envolve estas células. No problema em estudo, limita-se a 
esta escala, mas isto não significa que não poder-se- ia ir além desta como a estrutura de um 
único microrganismo ou ainda uma organela na qual a reação que se deseja estudar ocorra.
O processo de difusão e reação no biofilme pode ser descrito por diferentes regimes 
dependendo da dominância de cada etapa, sendo que na microescala podem ser identificados 
três processos dominantes:
1. difusão na fase líquida, identificada na Figura 3.1 como fase y
2. Transporte através da membrana
3. Transporte e reação dentro da célula, fase k.
Wood e Whitaker (1998) apresentam o modelo para a difusão e reação no biofilme 
considerando as três etapas significativas e utilizando a metodologia da Média no Volume. 
Quando ocorre o equilíbrio mássico local, o modelo de uma equação é obtido. Também
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apresentam um modelo de pseudo única equação, onde a reação na fase intracelular é 
instantânea, mas o transporte através da membrana ainda é significativo.
Neste trabalho considera-se que apenas a primeira etapa é significativa e que a reação 
ocorre na superfície da célula.
Com base nesta concepção, obtém-se a equação governante para escala biofilme 
através da metodologia da Média no Volume. De posse desta equação e conhecendo a 
equação governante da fase líquida pode-se obter, também pela metodologia da Média no 
Volume, a equação governante para a macroescala ou seja escala - biorreator, desde que seja 
válido o princípio do equilíbrio mássico local.
Alimentação
Macroescala — 
fase a
fase (6
fase K Eüzs
Microescala
Figura 3.1 Esquema representativo de um reator com biofilme -  apresentação das
diferentes escalas.
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3.1 FORMULAÇÃO DA MICROESCALA
Para o propósito deste trabalho, a escala biofilme está composta de uma fase fluida e 
uma sólida (células microbianas), a qual é “rígida” e “impermeável”. Um volume de controle 
representativo desta escala está ilustrado na Figura 3.2, onde a fase líquida é denominada 
fase-y e o sólido (células microbianas) fase-k; a interface y-k é a superfície da célula onde 
ocorre a reação.
Figura 3.2 Volume de controle referente à microescala.
Escrevendo a equação governante e as condições de contorno para este problema,
tem-se:
---- — = 'V('Í21'VCa ), na fase y (3.1-1)
õi
C.C.l -Hyx ■/StyVCA = kCA , em (3-1-2)
C.C.2 CA = (r,t), em os^e (3.1-3)
C.I CA =<§?(r), em t = 0 (3.1-4)
A equação diferencial governante para uma dada espécie química A é dada pela 
Equação (3.1-1), isto porque é assumido que a reação ocorre apenas na superfície celular e
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nesta fase não há processo convectivo. Ca representa a concentração pontual local na fase- 
y o a4  representa a área da fase-y na região de entrada e saída do domínio ilustrado na 
Figura 3.2 e representa a área da interface entre as duas fases y-k.
Na condição de contorno referente ao fluxo, a Equação (3.1-2) representa a 
igualdade entre o fluxo mássico que chega à superfície da célula, e a taxa de reação na 
superfície seguindo uma dada cinética de reação.
Como visto anteriormente, são várias as cinéticas de processos biológicos. Neste 
trabalho serão estudadas a cinética de primeira ordem e a de Monod modificada, sendo 
aquela a cinética usada para a demonstração da metodologia empregada, e para esta serão 
feitas as observações que se fizerem necessárias no Apêndice A.
No entanto este conjunto de equações não permite que se chegue à solução do 
problema pois não se conhece verdadeiramente as informações dadas pelas Equações (3.1- 
3) e (3.1-4). Assim o que se deve buscar não é uma concentração pontual e sim uma 
concentração média e uma taxa de reação média no volume local . representado na 
Figura 3.2, e expresso por:
Para tanto, deve-se integrar a Equação (3.1-1) sobre o volume da fase-y contido em 
este volume representado por Vy, e dividir por ■%, o que tom a a Equação (3.1-1) em :
Antes de continuar o procedimento buscando obter uma equação expressa em função 
da concentração média, se fàz necessário definir a concentração média superficial na fase-y 
como:
% = V 7+ V K (3.1-5)
(3.1-6)
K K
(3.1-7)
e a concentração média intrínseca como:
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<c^ = i í ‘
C á dV (3.1-8)
Esta é, na realidade, a concentração que se deseja conhecer em um dado problema real. 
Estas duas concentrações se relacionam entre si por: ^
(Ca) = ^  (CaY  (3-1-9)
onde £v é a fração de volume da fase-y denominada de porosidade , que é definida como:
%
(3.1-10)
Se Vv é independente do tempo, logo Sv também o é, então o lado esquerdo da Equação 
(3.1-6) toma-se:
% f'd^ d V  = ^  Ôt ô t 1CT fCA dV d(CA) 3(C^)’ 0 / £r Ôt (3.1-11)
Logo a Equação (3.1-6) pode ser expressa como:
£v (3.1-12)
Como pode-se observar, o lado esquerdo da equação está expresso em termos da 
concentração média intrínseca e esta equação é a equação de transporte média superficial, isto 
é, o termo da esquerda representa o acúmulo de espécie química A por unidade de volume do 
biofilme e não por unidade de volume da fase fluida do biofilme.
No entanto, no lado direito da equação, tem-se a média do gradiente, a qual deve-se 
transformar no gradiente de média, bem como deve-se ter o fluxo difusivo em termos da 
média intrínseca e não em termos de uma concentração pontual. Para tanto é empregado o 
Teorema da Média Espacial ( Howes e Whitaker, 1985) que é representado como:
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Vv/y ) = v (  \f/Y } + —
4 k
(3.1-13)
onde y/yé qualquer função associada com a fase-y.
Este teorema será aplicado duas vezes transformando a Equação (3.1-12) em
Ôt
= V- CA dÁ + ■
_1_
%
CAdÂ
(3.1-14)
Como pode-se verificar, o último termo da Equação (3.1-14) caracteriza o que ocorre 
na área interfacial y-k, fazendo com que se possa introduzir a condição de contorno dada pela 
Equação (3.1-2) na equação governante, o que toma a Equação (3.1-14 ) em:
B(Ca Y
ôt
= v - (3.1-15)
Ignorando qualquer variação na constante da taxa de reação, k. pode-se expressar a 
Equação (3.1-15) como:
ôt v ( c A) +
J _
MT
G
J v CA dA (3.1-16)
onde av\ é a área superficial, a qual é definida pela Equação (3.1-17).
ax
ÁyK
lyK sy- <7
(3.1-17)
e a concentração média na área ,(C ^ ) , é definida na Equação (3.1-18), para cinética de 
primeira ordem:
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(3.1-18)
Visando alcançar o objetivo, que é escrever a equação de governante em termos da
A fim de eliminar a concentração pontual presente no termo difusivo, usa-se a 
decomposição espacial definida por Gray (1975)
onde CA corresponde ao desvio espacial da concentração, ou seja, a diferença existente entre 
a concentração real em cada ponto e a concentração média intrínseca. Esta diferença é 
significativa no comprimento de escala do biofilme. que é a espessura do biofilme, designada 
por L.
Substituindo-se a Equação (3.1-20) na Equação (3.1-19), obtém-se:
concentração média intrínseca na fase y, {CA)r , faz-se uso da correlação entre as 
concentrações dada pela Equação (3.1-9), obtendo-se:
(3.1-20)
(3.1-21)
A Equação (3.1-21) apresenta três problemas a serem resolvidos que são:
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- A presença da concentração média intrínseca, {CA)r , dentro da integral de área,4 ^ ;
- A presença de uma concentração média na área ( C , no termo de reação.
- A presença do termo CA dentro da integral de área , o qual se refere ao desvio
espacial da concentração.
Para resolver o primeiro dos problemas, é necessário considerar o volume de controle 
referente à microescala, sendo mostrada a localização de um dado ponto na fase y, com
relação ao qual é desejável conhecer a concentração média na fase fluida (CA)y . O ponto é
determinado por um vetor posição r, o qual é o vetor resultante da somatória do vetor x  
(centróide) e um vetory r, (Figura 3.2).
Com objetivo de remover a concentração média intrínseca (CA)r da integral de área
da Equação (3.1-21), é necessário fazer uma expansão em série de Taylor, em tomo do 
centróide .v. obtendo-se a expressão dada na Equação (3.1-22).
(CaY  ={CaY  + y r -v{CAf  + ^ y ry r - . w ( c A)
V -i- V V V 'x  + y
+ (3.1-22)
Logo,
dA = 1
*+v¥ ^ j ' y  {Ca ]!
dA +
dA (3.1-23)
Os termos (CA)r , V(CA)y , e V V (Q )y
X  X
a Equação (3.1-23) em :
são avaliados no centróide, o que toma
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%  \ HyK^C A ^
dA =
JC+Jy %
+
4* -í .
^ y y d A
4*
■ v (Q ) ' + g P  j V flL4 :V V ( C ^  
(3.1-24)
Segundo Quintard e Whitaker (1994), os termos entre chaves da Equação (3.1-24) 
podem ser dados por:
Í
n ^ d A7K
7*
V{1) (3.1-25a)
%  hI yKJy 
4*
y ydA - V( yy (3.1-25b)
k  í" yjc y  y y  y dA
= -v (  y ry r (3.1-25C)
Pela definição do Teorema da Média no Volume,
o y  c y (3.1-26)1 d V  =  —~  — £,
a
Logo
k h
U ^ d A  = - V e r (3.1-27)
4c
Utilizando-se destas definições, a Equação (3.1-21) pode ser como:
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o <C,)r _= V-
ct
h v(cAy +{cAy vs., -(cAyvsy
- ^ { y r )-V{CAy  - \ ^ ( C Ay  : V(yr j,7 + ± -  Ct  dA ■*a vL(Q <)y K  \  /  y k
(3.1-28)
Neste ponto faz-se necessário avaliar a ordem de grandeza dos termos que compõem a 
equação governante para se saber quais e em que condições alguns destes possam ser 
negligenciados.
O primeiro termo a ser avaliado é V ^ j r ^.V^C^)r frente ao termo e ^ i C ^ Y  • A
avaliação deste termo é feita baseada na definição de meio desordenado, apresentada por 
Quintard e Whitaker (1994)
" um meio poroso é desordenado com respeito a um volume médio ^
quando ) 1"
Logo, como o biofilme é um sistema desordenado, a seguinte condição restritiva pode 
ser imposta:
v { y r } v (c j Y  < < ^ { c Ay  (3.1-29)
O segundo termo a ser avaliado é VV(CA) r ■ ) também frente ao termo
.v(cAy.
W ( C Ày  = o(A (V Q )r / A /J=  o[v(CAy  I Ln ) (3.1 30)
onde Lcx é o comprimento característico associado com a primeira derivada de (CA )r , assim
como, LC representa o comprimento característico associado com a própria concentração.
Salienta-se que Ln deverá tender ao infinito, no caso em que o gradiente da concentração
média intrínseca seja constante. Diz-se que a diferença do gradiente é da ordem de grandeza 
do próprio gradiente, pois isto é o que se verifica na maioria dos problemas práticos.
Utiliza-se neste trabalho a simbologia O ( ) para representar a ordem de grandeza do 
termo entre parênteses.
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Pode-se demonstrar que 
V ( j yjv  ) = o { e yr% I Le ) (3.1-31)
e LEé definido por
V£y = 0 ( e r / L e ) (3.1-32)
Logo
v ( } \ y r ) - . m ( C À)r = 0
yLELC \ j
er V{CAy (3.1-33)
Para que este termo seja desprezível em relação a eyV{C A) r , a seguinte condição
restritiva específica deve ser satisfeita:
/  -> \
V L s Lcl J
« 1 (3.1-34)
Se a condição imposta na Equação (3.1-34) for satisfeita, a Equação (3.1-28) pode ser 
simplificada, tomando-se:
õ(c a )£„  N = VJ
õt —  I V  CA dA
- k a v\ (CA) (3.1-35)VI)TC \ A / fK
Continuando a busca do objetivo principal, que é escrever a equação governante do 
problema em função da variável concentração média intrínseca, (CA)r , deve-se tratar de 
forma adequada o termo de reação, pois neste aparece a concentração média na interface 
sólido-líquido, {CA) ^ .
A concentração média na área foi definida anteriormente como:
( C a ) -  \ C A dA
(3.1-36)
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Novamente, faz-se necessário que seja aplicada a decomposição espacial da 
concentração pontual, dada pela Equação (3.1-20).
Sabe-se também que na maioria dos problemas práticos de difusão de fluidos em 
materiais porosos, o desvio espacial da concentração é bastante pequeno em comparação à 
concentração média intrínseca na fase fluida, fato que será avaliado posteriormente.
Desta forma, tem-se
Realizando uma expansão em série de Taylor do termo {CA)y , em torno do
.V + Vy
centróide, e substituindo na Equação (3.1-37), obtém-se a expressão:
(3.1-38)
Avaliando-se a ordem de grandeza de cada termo da série, sabendo-se que:
(3.1-39)
(3.1-40a)
(3.1-40b)
(3.1-40c)
a concentração média na área pode ser representada por:
“/ ' x  1 r / \
(3.1-41)
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Então impondo-se as seguintes condições restritivas especificas:
í  \
\ L C j
« 1
.2 \
« 1 (3.1-42)
é possível expressar a taxa de reação em termos da concentração média intrínseca, 
transformando a Equação (3.1-35) em
Õt
CÀ dA (3.1-43)
O último problema a ser enfrentado é a determinação do desvio espacial da
concentração, CA . Nesta metodologia, esta etapa é denominada de Problema de Fechamento.
Para tanto é necessário obter a equação diferencial governante para o desvio espacial 
da concentração.
Sabe-se que
cÀ=cÀ-(cAy (3.1-44)
A equação diferencial governante para concentração pontual da espécie química A no 
biofilme, Ca, e suas condições de contorno são dadas pelas Equações (3.1-1) a (3.1-4)
d CA
ôt
C.C.l
C.C.2
C.I
V- (%, VCA ), na fase /
~nfK - ^ vCÁ =kCA, 
CA =c&'(r,t),
CA = &(r) ,
(3.1-45)
em (3.1-46)
em G ^e (3.1-47)
em / = 0 (3.1-48)
A equação diferencial governante para a concentração média intrínseca, (CA)r , è 
dada pela Equação (3.1-43), que manuseada adequadamente, pode ser escrita por
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= v  • (gj v(Cj y ) + £ - 1 (v E, > (55 v < c ,  ^ ) +
+ Sy V '
'ff
JV
Subtraindo-se a Equação (3.1-49) da Equação (3.1-45), é possível obter a equação 
governante para o desvio espacial da concentração.
^  = V .(s j  v c , ) - ^ 1 (v E, ) . ( ? ç v ( c , ) ’' ) -
£ - ’ V- J - y CÁ dA + ^ kav\YK( c Ay (3.1-50)
Da mesma forma, utiliza-se a Equação (3.1-44) para obter a condição inicial e as 
condições de contorno em termos do desvio espacial da concentração:
C.C.l - n YK- ^ W C A - k C A =
= nyK- VfyV(CAy  +k (CA)r , em ossÇ  ^ (3.1-51)
C.C.2 CA =á%f(r, t) ,  em G£?(e (3.1-52)
C.I CA - o f ( r ) ,  e m /  = 0 (3.1-53)
Nota-se que as fontes geradoras do campo de CA no conjunto de Equações (3.1-50) à 
(3.1-53) são os termos fontes, ou seja, os termos não homogêneos ^  V(CA)r e k(CA)y e 
Q?if(r,t) e Gf(r) .
O processo de simplificação inicia pelo termo não-local da Equação (3.1-50), através 
de uma estimativa da sua ordem de grandeza.
Sabendo-se
54
% jv
AyK
CA dA = 0
c „ \
av\ CAlyK A
V J
, sendo av\ =
Aytc
yx cyy (3.1-54)
e, com base na Equação (3.1-54), estima-se o termo não local como:
£r_1 V í"
4*
J nw  C ádA cfy  I yz A = 0
£YÍaA y K ^ CAi/ k: (3.1-55)
É razoável estimar que a ordem de grandeza da área interfacial por unidade de volume 
é dada por (Whitaker, 1999):
aJ =o(rr‘) (3.1-56)
Assim, a Equação (3.1-55) pode ser escrita como
Sy 1 V
yo í"
4c
t^jK Ca dA
( ~ ^
= 0
CA
e r L
\  y
(3.1-57)
Fazendo a estimativa da ordem de grandeza do termo difusivo presente na Equação 
(3.1-50), tem-se:
f  ~ \
^ C A
V-
f  ~  ^
^ C A
\  J
= o (3.1-58)
É conveniente salientar que o desvio espacial da concentração, CA , é muito pequeno, 
e a sua variação ocorre no comprimento de escala l y . Assim o comprimento característico
associado com CA é l y .
Comparando-se as Equações (3.1-57) e (3.1-58), pode-se concluir que
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opr
A yK
« V -
~  A
(3.1-59)
Outra simplificação pode ser feita ao se considerar que o Problema de Fechamento 
pode ser tratado como quasi-estacionário, desde que a seguinte condição restritiva específica 
seja imposta (Quintard e Whitaker, 1993)
» 1 (3.1-60)
onde t* é o tempo característico do processo. Com a condição de estado quasi-estacionário, o 
Problema de Fechamento pode ser expresso da seguinte maneira:
K ).(s ç  V(CAy ) + s ? k a v\ (CAy0 = V V C ,
C.C.l - ny". - í f yVCA -  k C A = 11^  • ^ v ( c yí) r + k ( C A)y em gí*Çk 
C.C.2 CA = G%?(r,t), em G9(e
C.I CA = e f ( r ) ,  em / = 0
(3.1-61)
(3.1-62)
(3.1-63)
(3.1-64)
Nota-se que nas duas Equações (3.1-61) e (3.1-62) aparecem respectivamente os 
termos fontes de volume e fontes de superfície, envolvendo 12yV(CA)! e k(CA)r . Faz-se
então uma estimativa da contribuição de cada fonte no campo de CA . Para tanto avalia-se a 
ordem de grandeza de cada termo das equações. Desta forma tem-se que a contribuição dos
termos fontes de volume no campo de CA é
\  f
C. = 0
N o Volume
( i .
V( ^ >
r tf , I/K (CaY (3.1-65)
e a contribuição dos termos fontes de superfície é:
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C, = O
Na Superficie
i rv(cAy <cAy
í  'l
j
í  k f r )1 + 0 y 1 + 0 ïI a? J
(3.1-66)
Sabendo-se que, para a maioria dos problemas práticos,
k l
— — «  1 (3.1-67)
tem-se que a contribuição do termo fonte envolvendo V(C^)r no volume é muito menor que
a contribuição do termo fonte envolvendo este mesmo parâmetro na superfície; logo este 
termo pode ser descartado da Equação (3.1-61). Com relação aos termos fontes envolvendo
k{CAy  nada pode ser dito, fazendo que estas duas fontes permaneçam nas Equações (3.1-61)
e (3.1-62).
De posse das informações sobre a contribuição dos termos geradores do campo de
CA , dada pela Equação (3.1-66) e da estimativa da ordem de grandeza de V(CA)y , dada 
pela Equação (3.1-40a), tem-se:
1 [kl
(3.1-68)
f / . .  k l ..
C A = 0
M ) ** + 0 7 ( c A y
N a Superficie
Isto leva à conclusão, com base na Equação (3.1-67) e l y «  Lc , que CA é muito 
menor comparativamente a {CA)y . Isto foi utilizado anteriormente, mas neste momento fica
comprovado. Baseado nisto pode-se desprezar o termo k C A , relativamente a k(CA)y . 
Assim o Problema Fechamento para o desvio espacial da concentração da espécie química A,
CA , pode ser escrito como:
v 2 c ^  =
r av\ k^v\yK <c,y (3.1-69)
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C.C.l - » rK- ^ V C ^ n yK^ V ( C /í),' + i ( Q ) r ! em
C.C.2 CA =á%?{r,t), em
(3.1-70)
(3.1-71)
As expansões em série de Taylor para os termos (C ^) r e V(CA)7 são dadas a seguir:
(Ca )
*{Ca )
x  + y y
r
*+JV
= {CaY  + y y V { c Ay  + y  y  :\r?(CAy
X  X  £
=v{cAy +A-vv(C^ >’
(3.1-72)
(3.1-73)
onde x  representa o centróide do volume de controle mostrado na Figura 3.2, e y y corresponde 
ao vetor localização dos diversos pontos na fase y relativo ao centróide. Sabe-se que y y é da 
ordem de magnitude do raio do volume de controle da microescala ( rG), e Lc e LCÍ são os
comprimentos característicos associados com a concentração média intrínseca e com o seu 
gradiente, respectivamente.
Então as Equações (3.1-69) e (3.1-70) podem ser escritas como:
V2 CA = -
av\ kv\yK
< c ,y + 0
av j k* I/K /  \
(Ca )' (3.1-74)
C.C.l - n y K V C A = n 7K-W(CAy + nYK
/ \
\L C\ j
+
+ (CaY + 0 {Ca Y , em g^ Çk (3.1-75)
r fLogo, impondo-se as seguintes condições restritivas específicas: —1— «  1 e —  «  1,
Lc] Lc
pode-se expressar o Problema de Fechamento da seguinte forma:
58
SJ2 Ca
f  I ; N av\ kvlyíC
(Ca Y
C.C.l - n ^  - V C A = nv: + (Ca)1 , em GÇ^ c
C.C.2 CA(r + ^ i ) = C A(r), i =  1 ,2 ,3
(3.1-76)
(3.1-77)
(3.1-78)
A condição de contorno 2 (C.C.2), dada pela Equação (3.1-71), foi removida do 
Problema de Fechamento estudado, substituindo-se pela condição de periodicidade, a qual 
estabelece que o modelo é periódico espacialmente. Esta hipótese implica em uma repetição 
no desvio espacial da concentração em um raio (r) e um raio ( r  + l j ) .
Utilizando-se o princípio da superposição, propõe-se uma solução em função dos 
termos fontes da seguinte forma:
Ca =I>-HCa Y  + 4 ( 0 ) (3.1-79)
XJ
onde b é um vetor e s e y/ são funções escalares, denominados de variáveis de fechamento. 
Para determiná-las, propõem-se os seguintes problemas:
Problema I
V 2b = 0
C.C.l - n ^  V b - n ^ ,  e m o s ^
Periodicidade : b ( r + 1 ,)=  b(r), i=  1 ,2 ,3
(3.1-80a) 
(3.1-80b) 
(3.1-80c)
Problema II
C.C.l
a v U *
~ nYK - ^ s = , em
Periodicidade : s ( r  + £ ,■) = $(/■), i = 1, 2, 3
(3.1-81 a)
(3.1-81b) 
(3.1-81c)
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Problema III
v >  = o
C.C.l - « rJC-Vy/ = 0,  em
Periodicidade : \ f / ( r+£i ) = \j/(r), i=  1 ,2 ,3
(3.1-82a) 
(3.1-82b) 
(3.1-82c)
A solução da Equação (3.1-82) é y/ igual a uma constante e prova-se que y/-O 
(Quintard e Whitaker, 1993a).
Resolvendo-se os problemas I e II, obtém-se a solução para CA substituindo-se a 
Equação (3.1-79) na Equação (3.1-43), obtém-se a forma fechada da equação diferencial
governante para (C ^) r .
Os termos (CA)r e V (C ^)ypodem ser removidos da integral, por serem estes 
avaliados no céntróide. Assim, a Equação (3.1-43) pode ser escrita como:
' * /  \
« õ^ y  -  v., r 8, Sy'Çfy v{cAy  + —  I n^bdA Vy J " •v(c.)7 >
V 4* y
+ V- sdA
4*
< C ,)’ * « v| „ ( C j f
 +
(3.1-83)
O tensor difusividade efetiva é definido pela Equação (3.1-84),
D*ff\rK= n I  + —  I n ^ b d A  
4^ J
(3.1-84)
e o vetor u adimensional, associado com reação de biodegradação da espécie química no 
biofilme, é expresso pela Equação (3.1-85).
dA (3.1-85)
4*
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Assim, a Equação (3.1-83) pode ser escrita da seguinte forma:
=  D e f f l  ' V < C ^ ) + V 4  “ H C a Y ) -
^ ( C a Y  (3.1-86)
O segundo termo do lado direito da Equação (3.1-86) representa o transporte 
convectivo gerado pela reação heterogênea. Buscando saber a contribuição do segundo termo 
da Equação (3.1-86), faz-se uma avaliação deste diante do termo de reação. Assim estima-se a 
ordem de grandeza do vetor adimensional u. Sabendo-se que
Comparando-se a ordem destes dois termos dados nas Equações (3.1-89) e (3.1-90), 
conclui-se que
Ryan (1983) demonstrou que este termo que envolve o vetor u é igual a zero, para 
células unitárias simétricas.
Portanto, a equação na forma fechada do modelo que envolve o transporte de massa e 
reação no interior do biofilme, escrita em termos da concentração média intrínseca, é dada 
por:
(3.1-87)
tem-se que
« = 0(1) (3.1-88)
Então,
y
(3.1-89)
V
(3.1-90)
(3.1-91)
(3.1-92)
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3.2 FORMULAÇÃO DA MACROESCALA
Nesta seção é obtido o modelo matemático para descrever a transferência de massa 
dentro do reator com biopartículas. Diferentemente da seção anterior, tem-se o processo de 
transferência de massa ocorrendo nas duas fases.
O sistema é constituído de duas fases distintas: a fase sólida - biopartículas (suporte 
revestido com o biofilme) e a fase líquida. Portanto é necessário ter-se equações que 
descrevam as duas fases representadas na Figura 3.3.
A fase sólida, denominada de fase o ,  é descrita pela Equação (3.1-92) obtida na 
Seção 3.1, a qual tem seus parâmetros efetivos definidos em termos dos parâmetros da 
microescala e da estrutura do biofilme.
Na fase líquida, denominada de fase /3, a equação de transporte da espécie química de 
interesse é dada pelos termos de acúmulo, convecção, difusão e por um termo de reação, 
devido ao consumo da espécie química por parte dos microrganismos suspensos na fase 
líquida.
Como na seção anterior, é considerado que a concentração de microrganismos é 
constante na fase líquida e a cinética de reação é de primeira ordem em relação à espécie 
química de interesse. No Apêndice A, é apresentado o modelo para cinética de Michaelis- 
Menten.
Macroescala
fase o mmm
fase p
Figura 3.3 Volume de controle referente à macroescala
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As equações governantes em ambas as fases, e as condições de contorno e iniciais, são 
apresentadas a seguir:
Fase Líquida
õ C
+ na fase /3  (3.2-1)
Fase Sólida
^ r = v )> <3-2-2)
C.C.l CAp - C Aa , na interface (3-<j  (3.2-3)
C.C.2 —tipG ■ VCAp = n^p • VC^q. = D e ff\^  • VCAa ,
na interface p-a  (3.2-4)
C.C.3 CA p =& { r , t ) ,  em & 4e  (3.2-5)
C.C.4 CA a = ^ { r , t ) ,  ernos^e (3.2-6)
C.I.l CAp = & ? ( r ) ,  t=0 (3.2-7)
C.1.2 CA(J -  e f ( r ), /=0 (3.2-8)
onde CAp e CAa são as concentrações pontuais nas fases j3 e a  respectivamente. É 
conveniente salientar que a concentração média intrínseca encontrada na formulação da 
microescala, (Cc)Y , passa a ser igual a uma concentração pontual na fase o ; esta igualdade é 
estabelecida pela Equação (3.2-9).
(CAy  = C Aa (3.2-9)
As condições de contorno dadas pelas Equações (3.2-3) e (3.2-4) garantem a 
continuidade da concentração e do fluxo de matéria na interface j3-a, o que permite tratar o 
sistema como contínuo.
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Na descrição do transporte de matéria, é utilizado o vetor unitário n^a , o qual aponta 
da fase /3 para a fase a. Por convenção será usado, no desenvolvimento da formulação, que 
«op = -»/kx-
Da mesma forma como se procede para a formulação da microescala, deve-se buscar 
uma equação para a  concentração média para ambas as fases; para tanto, obtém-se a forma 
média no volume da Equação (3.2-1), através de
k  í ^ dv+k  ív 'h c ^ v = k  ív H 'vc^ ~ k  h CA»dV
Vp VP VP VP
na fase p (3.2-10)
onde °fQ representa o volume de controle na macroescala, e corresponde a somatória do 
volume da fase /3 e a fase sólida o :
% = V p +Va (3.2-11)
Assim, a Equação (3.2-10) pode ser escrita como:
>dCAß
d t
> + (v ' (vßCAß}  = VCA„ ) ) - (kßCAß) (3.2-12)
A concentração média superficial se relaciona com a concentração média intrínseca 
através da seguinte expressão:
( p A ß ) ~ £ß (CAß) onde s ß —
V,
(3.2-13)
De forma análoga ao procedimento adotado na formulação da microescala, o primeiro 
termo toma-se:
'scAß\ ajcAß) a *ß(c*ß)\
Ôt Õt õt
s ß ö ( c Aß ) ß
õt
(3.2-14)
A fase a  é rígida e portanto. £ß é independente do tempo.
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Aplicando ao segundo termo o Teorema da Média Espacial, tem-se 
(V • (vp CAp )) = V • (vp CAp) + —  J'tipa -vp CAp dA (3.2-15)
Como a fase a  é tratada como um sólido rígido e a difusão domina na fase o, tem-se 
que npa -Vp = 0 . Assim, a Equação (3.2-15) pode ser escrita como
(3.2-16)
Ao terceiro termo é aplicado o mesmo desenvolvimento aplicado ao termo difusivo da 
formulação da microescala. Fazendo-se uso da decomposição espacial proposta por Gray 
(1975), para a concentração pontual
Ca? = (CAp Y  + CAfi (3.2-17)
e considerando que a difusividade na fase líquida (@|0 é constante, tem-se:
SpV<
1
(c -j/> ) ,] J "
f a
pG C Ap dA +
(3.2-18)
É importante lembrar que o resultado dado pela equação acima requer que sejam 
impostas as seguintes restrições:
P «  1, « 1 (3.2-19)
O termo de reação é desenvolvido da seguinte forma:
(kpCAp ) = kp ( c Ap ) = kpSp(CAp Y (3.2-20)
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pois a constante cinética é admitida ser constante no volume de controle Vp.
Substituindo-se na Equação (3.2-12) os termos obtidos nas Equações (3.2-14), (3.2- 
16), (3.2-18) e (3.2- 20) tem-se:
d {CAI>)1
Bt
+ V . ( v í C ^ )  = V + ^  Í»y(ú J
pá CAp dA
lV<y
+
Na Equação (3.2-21), o termo de transporte convectivo continua em função de 
velocidade e concentração pontual. Utilizando-se a decomposição espacial, pode-se escrever 
que
CAp -  (CAp ) + Cap . VAf> =(*•/)) p (3.2-22)
e o termo convectivo pode ser reescrita como:
\P ~ \P(vpCAp) - ( { vp Y  {CAp Y  + ^ p (Ca p Y  + (vp ) P CAp + V p C Ap \  (3.2-23)
{vpCAp) ~ £p (vp ) 1*(CAp)P + (v p)(CAp)13 + (vp) (CAp) + (vpCAp)  (3.2-24)
P / z
O uso das expressões:
CAp i ~ 0 (3.2-25)
leva ã seguinte equação para o termo de transporte convectivo
(vpCAp) = £p (vp)P{cAp)P +(vpCAp (3.2-26)
Substituindo na Equação (2.3-21) a equação para a fase liquida toma-se:
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S(Cah)'
õ t
- + V- £ p { v p ) p ( c A p f
= v - S p V(Cap ) P I " p<y C a p  d A
ajia
+
+  ^ n Pa ' ^ ' ^ í~'AP <^ ~ ^ P Sp ( (~'Ap )  ~ V  ' { * P ^ A p ) (3.2-27)
‘‘Pa
Para a fase sólida, tem-se a seguinte equação para a concentração pontual:
- = V4  «091^ -VQ«,)- ) (3.2-28)
Aplicando o mesmo procedimento adotado para a fase líquida, a equação para a fase 
sólida é escrita da seguinte forma:
* j £ * L = v .
Õ t
£r Deff\YK ,V(Ca„}’ + ^ t \ " ^ C A a dA (O J
Ajp
+ ^  j " o «  • [er ' VC^  “  ° "U  ^  )° (3'2_29)
At/3
e,
Para a obtenção da Equação (3-2-29), foram utilizadas as seguintes relações:
( C A a ) - e G (CAo)a onde ea  = ^ -
"(ú
Ca^ Í C a v Y  + C M ,
(3.2-30)
(3.2-31)
O modelo de uma equação está baseado na hipótese de que o processo de transferência 
de massa possa ser caracterizado por uma única concentração. Esta hipótese é válida quando o 
sistema está no estado de equilíbrio mássico local, sendo este estabelecido por uma igualdade
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entre as concentrações da espécie em ambas as fases. Portanto, quando a hipótese de 
equilíbrio mássico local é válida, tem-se que
< c , „ r  =( caí>)
\P (3.2-32)
Quando esta situação é validada, as Equações (3.2-27) e (3.2-29) podem ser somadas 
para obter um modelo de uma única equação. Desta forma os termos de fluxo interfacial são 
eliminados, utilizando-se a condição de contorno dada pela Equação (3.2-4) e pelas 
definições:
n pa = ~ nap ; a Pcj = Ajfi (3.2-33)
A concentração média espacial é dada por:
ÍC^ ) = ^  J  C- ^  = (CAc T  + *p (CAÍ> ) ' (3.2-34)
apr
Com base nesta definição, tendo-se a condição de equilíbrio mássico local, pode-se 
escrever a seguinte igualdade:
Ica}= (cAay ={cA„y (3.2-35)
Desta forma, a equação que descreve o transporte de massa com reação química dentro 
de um reator com biofilme, quando é válida a hipótese equilíbrio mássico local, é dada pela 
seguinte equação:
( í „  + 8 , p £ í !  + V • f s p ( v „ ) ' " {C^}1 = V ■ S j, 1 + s„sr Deff^ )• v{CÀ } +
+  ~ J ~  d > 4  +  --------------- — — | n 0 p C A r J d Â
yCO
Ajp
av\yK^£° ^ a ) ~ ^ p£p {Ca } ' (^p^Ap)  (3.2-36)
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Para que a equação anterior seja escrita na sua forma final, ou seja, todos os termos 
escritos em função de {Ca}, é preciso desenvolver o Problema de Fechamento para CAp e
CAa . Será posteriormente demonstrado, que os desvios espaciais da concentração, nas fases 
f ie cr, podem ser expressos como:
Caí, = bAf, ' ^ í  <3-2-37)
Ca c =I>a< , - V £ a ) (3.2-38)
onde bAp e bÁa são variáveis conhecidas como Variáveis de Fechamento. Portanto o modelo 
de uma única equação, para convecção-difusão-reação em um reator com biofilme é dada por:
+ V • ^  (v„ f  {CA }j = V . (£(ID * V{C^})-
(3.2-39)
onde
D* = D e f f |^  +D  (3.2-40)
e^D eff p a = ( £ p ^ I  +  £ a £ 7 D e f f \ r K )  +
I C S Y Deff\ f
— In p a bA p d A + ----- ^  YK ■ \nap b Ã a dA (3.2-41)3V co
(3.2-42)
As variáveis D,  D e f f | ^ e  D * representam o tensor dispersão hidrodinâmico, tensor
difusividade efetiva para o sistema /3-a e o tensor dispersão total, respectivamente.
A fim de estabelecer as restrições associadas com a condição de equilíbrio mássico 
local, as concentrações médias intrínsecas são escritas em termos da concentração média 
espacial e de um desvio do estado de equilíbrio, da seguinte forma:
{Ca g ) ={CA} +CAa ; (CAp)  = {CA} + CAp (3.2-43)
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onde os termos Cca e Ccp estão relacionados com os desvios do estado de equilíbrio da
concentração média espacial, nas fases a  e j3, respectivamente. A condição de equilíbrio
iguais a zero.
Substituindo-se a Equação (3.2-43) nas Equações (3.2-27) e (3.2-29) e somando-se as 
duas, é obtida a seguinte equação:
A equação acima se iguala à Equação (3.2-36) quando os últimos sete termos desta 
equação são negligenciados.
Portanto, é necessário estabelecer em que condições isto pode ocorrer. A Equação 
(3.2-44) é reescrita em função da concentração média espacial e da diferença entre as 
concentrações médias intrínsecas de cada fase.
Utilizando as Equações (3.2-34) e (3.2-43) é possível expressar os desvios do estado
mássico local, descrita pela Equação (3.2-35), é satisfeita quando os termos Cca e Ccp são
(c f  + s , í„  + V • ^  (v„ Y  {CA}) = V . | S(1 /  + e„sr D eff l ' )• v{CA}+
V ■ (E(i 5$ VCAf)) -  V • ey B e ff\v
(3.2-44)
de equilíbrio, CAa e CAp , da seguinte forma:
(3.2-45)
Substituindo-se a Equação (3.2-45) na Equação (3.2-44), é obtida a Equação (3.2-46).
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(ep +£ r£o ) ^ l l + V . ( ' ^ ( v (J) ' ! {C ^ l  = V.|E(, ^  I  + £„er Def/]YK) - V { C j  +
h
sy Deff\
CO y(ü h^  ' -„pCAaàA
4 t/3
-  av\rKksa {CA}-kpSp{CA} - V - ( v p C Ap ) ~
~ l S P e o ^ - e r ) ^ [ { C Á p ) P  - ( Q a ) f f j  + V - e p s a { v p ) P ( j f A p ) P  ~ { C A a } °
V ■ [ £„ £,  (s& J  -  er D e f/]^  ) • ) "  -  {CM  )°
Á b - ^ X i C A v f  - { C a„ T
+
+ S p £ (3.2-46)
Desta forma, os últimos quatro termos podem ser negligenciados quando as seguintes 
condições restritivas são impostas:
Condições restritivas para o equilíbrio mássico local
I.
II.V-
«  V- fioDeff
III. V •
8Ps <y{l-£r ) - ^ l ( CAp ) P - ( CAo)°  
s p s c j { v p )  [ ( C A p )  ~ ( C a < j )
Ô<j • v í c , }
« v e^Deff
Pa
£o £, « V - e^Deff
p a
(3.2-47)
(3.2-48)
•v{c^}
(3.2-49)
(3.2-50)
Toma-se necessário agora avaliar a ordem de grandeza dos termos envolvidos nas 
restrições dadas pelas Equações (3.2-47) a (3.2-50). A seguir são apresentadas as estimativas
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dos termos que envolvem a diferença da concentração, em ambas as fases, 
/ .  .p
d_
õt
~ { c AaY )  = o
AUcÁfY -{Ca*Y
(3.2-51)
( c Áfsy - ( c Á„ Y ) = o
A ({CadY  - ( C a„ Y
(3.2-52)
v 2  \ ( CAf>) - ( C a* Y  = 0
a  ( c ^ Y  ~ { c Aay
(3.2-53)
Nas equações acima , t é o tempo característico do processo, 5 ^  e são os 
comprimentos característicos associados com a da diferença entre as concentrações médias 
intrínsecas em ambas as fases e com a sua derivada, respectivamente.
É conveniente mencionar que a ordem de grandeza da variação da diferença entre as 
concentrações médias intrínsecas é aproximadamente igual à ordem de grandeza da diferença 
entre as concentrações médias intrínsecas. Desta forma as Equações (3.2-51) a (3.2-53) 
podem ser escritas da seguinte maneira:
~f ‘ \P
d_
dt (CadY  -< c a* Y  ) = °
(cAfiy -{casY
t
(3.2-54)
C AP (Ca o Y O
( c Ap) p - { C Aa)a
(3.2-55)
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('CAft f  - { C a^ V o
{Cau) 1’ - { C a b Y
(3.2-56)
Da mesma forma é avaliada a ordem de grandeza do termo do lado direito das 
Equações (3.2-47) a (3.2-50).
v { C j l = 0 (3.2-57)
V 2{ C j  = 0 A ^ }
S&S&l
(3.2-58)
Nas Equações (3.2-57) e (3.2-58), 3 ^  e S c j, são os comprimentos característicos
associados com a concentração média espacial da espécie de interesse e sua derivada, 
respectivamente.
Assumindo que os comprimentos característicos associados com a diferença das 
concentrações médias intrínsecas são aproximadamente iguais aos comprimentos 
característicos associados com a concentração média espacial e que sejam iguais a L, as 
condições restritivas dadas pelas Equações (3.2 -47) a (3.2 -50) podem ser escritas da seguinte 
forma:
I.
S a ( l - S Y ) ^ 2 ' ( M ' - ( c , , , ) ' ) ] '
Deff| pa t'_ A {CA}
« 1 (3.2-59)
II. £cr ( v p y &
[ ( c A f y
D e ff  | Pa A { C ^ }
« 1
III.
e ^ S j ,  -  s r Deff\v )
A ÍQ }
> « 1
(3.2-60)
(3.2-61)
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IV
«<7 ^(> - a> L k ):s 2 [ ( C j f Y  ~ ( C a' ) ° )
Deff *SpA}
« 1 (3.2-62)
Com o objetivo de extrair as condições restritivas específicas a partir destas condições 
restritivas, é necessário desenvolver uma estimativa da diferença entre as concentrações 
médias intrínsecas em ambas as fases. A forma mais adequada para estimá-la está baseada na 
equação diferencial governante. Para escrever a equação diferencial governante para a 
diferença entre estas concentrações, é feito o seguinte procedimento:
Retomando-se as Equações (3.2-27) e (3.2-29), correspondentes às fases fluida e 
sólida respectivamente, e ignorando a variação de 8p e ea . Pode-se escrever que:
djCAn}'
Ôt
= V •
1 m
v ( C Ap Y  + J  n p G C Ap dA
+ Cf J n pa-^% V CAp d A - k p ( c Ap)  - S p  V - lvpCAp)
H c Aa)a
õt
= V- Deff\
Y K
v{cAa)cx £ r
r(ú f C A„ dA
Arp
+
+ ■ W C ^ d A - a ^ k  (CAa)a
4tp
+
(3.2-63)
(3.2-64)
Subtraindo-se a Equação (3.2-64) da Equação (3.2-63), é obtida a Equação (3.2-65).
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,p
ô t
f
v
^ ( C ad) ~ e r D e f f ] ^ - V ( C Aa)°  +
-1
oyA0) í-f> I ;* £y ^ U £; ‘ f  p  ,,' “ ^  ^  —  « a / 3 ^ a ^+ <**■ \n p o C A p d A - y(ú
A,P
+
^  k , ■ q , v c ÃI, d A - ! z
CO J CO
-1
■VCAa dA
qlkr 4 j/3
■ k ^ C ^ Y  +av\rKk(CA„ ) ° - e ^ V - f a c ^ (3.2-65)
Buscando obter uma equação envolvendo apenas ( M "  -< C  Ac ) ° )  e { c , j ,
lança-se mão de algumas definições aplicadas anteriormente:
(Ca o Y  ={c a } + Ca* (3.2-66)
(Ca p Y  ={CA} + CAp (3.2-67)
epCAp = - eGCAa =Sp ea (cAp)P - ( C Aaf  (3.2-68)
e, avaliando-se termo a termo para melhor compreensão, tem-se:
Kp J  \P
u
Õ t
ii. V {vpY{CApY
(3.2-69)
z'. >/3  ^
V  ' v
( v /3 )  {C ^ } ]  +  e a V - ( VJ3)  ( C ^ )  - { C A o ) °  J J
(3.2-70)
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iii. V - ( s ^ { C a p Ÿ - S r  D e f f1 ^ -v(cAa)a j  =
= V ■ í  ( s j  /  -  er Deff\  )• V {CA} + ^  v í ( c ^  ) 'S -  (CA„ ) ‘ (3.2-71)
onde 3aI  = £<j^kI  + £ p £r Deff\ YK (3.2-72)
iv. É possível observar que a outra parcela do termo difusivo da Equação (3.2-65), 
está escrita em termos do desvio espacial da concentração da espécie de interesse de ambas as 
fases. Será visto posteriormente que os desvios em ambas as fases podem ser aproximados 
pela seguinte equação
=^Ap CAa - b Aa -V{C^} (3.2-73)
CAp = CA a, na interface j3-a (3.2-74)
Assim, pode-se escrever que:
V-
-1
í- £r Dt0 \y K£ZPa CAp d A ---------- —' r.t í"
47/3
= V- { e p ^ Y 1'apry(£i
' j n PcT &AP 'V{CA}dA 
Afia
(3.2-75)
v. O fluxo mássico interfacial é expresso conforme Quintard e Whitaker (1993), pela 
Equação (3.2-76):
Ja>
■ %  VCAf dA = - a ,  1 ^  h[(cAIS Y  -  (CÁG f (3.2-76)
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onde av\pa (área interfacial por unidade de volume) é a área superficial da interface Apa e o
termo h é o coeficiente global de transferência de massa.
Portanto o termo v toma-se:
-1
y(£> J y(0
‘V D eff\iK ■VCM dÃ
4t/3
Qffrco
J«/3a VCAp dA = - ( eP £o Y lav\pa h[{CAp Y  -  (CAa)
(3.2-77)
vi. k p { C A p )  + a v \ r K k ( C Ã o )  -
Á kP +£pav\rKk ) ( ( c Ap) P ~ { C Aa)a (3.2-78)
vii. Sp *V • (vpCAp  ^ : este termo é desprezível, feto que será demonstrado quando 
da solução do Problema de Fechamento.
se
Substituindo os termos e agrupando de forma conveniente, a Equação (3.2-65) toma-
(eCT + s p£y)—^(C ApY -  (Cy4cT)CT>) + eITV- (vp)P[(cAp)P -(CAa)c
V- ^ { ( C a p Y - { C Aa ) ° ^  + {£p£a y iav\ h{(CAp f  - { C Aa)a)  +
+ (S<Jkp +£ p av\yKk ) [ ( c Ap Y  ~ ( C Aa)a ^ =
_(l -  £ r ) ^ £ À  _  V ( ( Vp )P{Ca }  ^+ V . -  £y D e f f ^  ) ( /  + Cp, ). V{C^} 
[kP - av L  k ){CA\ (3.2-79)
onde Cpa é o tensor geométrico, o qual é definido pela Equação (3.2-80)
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Cjío
{e^Y'%, f  ^ ^
1-----------------~— \------  \ n p<j bAp dA
{ ^ - h Deff\ ) %  J
APa
(3.2-80)
A Equação (3.2-79) está escrita em termos da diferença da concentração média 
intrínseca em ambas as fases , e da concentração média espacial da espécie de interesse, sendo 
possível, neste ponto, realizar uma estimativa da ordem de grandeza do termo:
í . ,p
1 /A 1 , a partir das estimativas da ordem de grandeza dos termos{Cad) - { C aoY ) / * { C a } 
envolvidos, apresentadas a seguir
õ_
õt
{ c ^ f  -(cA„y)=o
-(cAa)a
{ c ^ f  -{cA<,y)=o
(3.2-81)
(3.2-82)
Avaliando-se a ordem de grandeza do conjunto dos termos do lado esquerdo da 
Equação (3.2-79), tem-se:
(£a +epsr)-^:((c Ap)P - {C auY ^ s^ Í ^ p Y Í ^ apY  - { cAoY
- V  -  ( Q CT)a j J  + {sp e ^ W ^ h ^ C j i p Y  ~{CA(jy y
+ (^akp +£Pav\rKk)[{CAp)íi - { C a o T^] =
o
(sa +£aSy )
+ 0
2b
+ 0 + 0 av\poh
eps a
+ 0
+
£a k p +£pav\ ^ k {CauY  ~ { CahY  ) <3-2-83)
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De forma semelhante, é avaliada a ordem de grandeza dos termos que envolvem a 
concentração média espacial da espécie química de interesse:
d{CA}
õt
O A{C^} (3.2-84)
V 2 { Q }  = 0 a {c J (3.2-85)
A ordem de grandeza do conjunto dos termos do lado direito da Equação (3.2-79) é 
avaliada a seguir:
"  í1 -■er ) ■ - V { ( VP )'^ CA}) +
+ V - [ ( ^ - % ) { l  + Cpa ).W{CA}\-[kp - a v\ Ú C A} =
O
( l - e r )'
+ 0 M
s t
+ o
í ^ - e / D e f f ^ X x  + C ^ ) _  _
+ 0 h  - aÀyKkX A{C^}
(3.2-86)
Igualando-se as Equações (3.2-83) e (3.2-86), obtém-se:
( c A f y  ~ ( c A' ) °
A {C.
0
" ( l - £ 7 )~
+ 0 W l + 0 "(s& - B r De f f \ J% + Cfie) + 0 h - a*\yKk \*t 3b a t s h
0
(eCT + ep£r )
+ 0 k M '  ] + 0 ‘  %  1 + 0 flv| pa h + o \sa kp +£pav\rKk\*
t £Pea
(3.2-87)
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Os comprimentos característicos 2 q e 3 ç X, podem ser aproximados a um 
comprimento característico ü f , que corresponde ao diâmetro do reator. Para que se possa
Pavançar no sentido de obter uma estimativa da relação 
definido uma nova variável:
(Cad) - ( C * , ) ’’ }k í p a ) , e
P<y =
S r SP (j
av\pa ^
(3.2-88)
o que permite rearranjar a Equação (3.2-87), da seguinte forma:
(CapY - ( C a, Y í  n \ 2
a {c ^}
J3a_
s?\. J
o + o + o +o
ePo2h kP+ePav\~ky
1 + 0 f (Pa^
21
+ O £p a \ ( vp f + o
-
[ x )
- _
+ o ep Á £G+£p£r )
V
(3.2-89)
Seguindo o desenvolvimento feito por Whitaker (1999) e fazendo analogia para o 
problema de transferência de massa, para muitos sistemas, é possível simplificar a Equação 
(3.2-89) pela seguinte expressão:
(CAef-(cA,)a 
W 2
rn \ 2 1 Po 
&V x
« 1 (3.2-90)
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Segundo Wood e Whitaker (1998), este tipo de simplificação tem sido testada para o 
caso de condução de calor transiente e, neste caso, tem apresentado uma razoável 
aproximação. Ao usar esta estimativa nas restrições dadas pelas Equações (3.2-59) a (3.2-62) 
pode-se obter as condições restritivas específicas do processo:
I.
SßSa 2( l - £ Y )Wpa
Deff| ßat av\ßa h
« 1 (3.2-91)
II.
£ß£a 2{vß ) ß ^ c
Deff| ßaav \ßa h S
« 1 (3.2-92)
III.
e ß s a h - e y D e / A ^ h
°e f f |  h S 2
« 1 (3.2-93)
IV.
£nSß b <7 ’{ k ß ~ a v\
Deffl V ° a A ß o h
« 1 (3.2-94)
Se as condições restritivas específicas, dadas pelas Equações (3.2-91) à (3.2-94) não 
forem satisfeitas, o uso do modelo de duas equações toma-se necessário.
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3.2.1 PROBLEMA DE FECHAMENTO
Para que a Equação (3.2-36) seja escrita na sua forma final, ou seja, Equação (3.2-29), 
onde todos os termos estão escritos em função de {CA}, é necessário desenvolver o Problema
<*w
de Fechamento para determinar CAp e CAa . Isto é feito obtendo-se uma equação do
transporte para CAp e CAa e resolvendo-as sobre uma região local representativa.
A definição do desvio espacial da concentração da fase líquida, CAp , e do desvio da 
velocidade, é dada por
,P P ~
C a p  - C a p  ~ ( C a p )  j v p ~ ( v p )  + (3.2-95)
Portanto a equação para o desvio espacial da concentração é obtida subtraindo a 
equação da concentração média, da equação da concentração pontual:
õC A p
Ô t
+ v  • ( v „ ) = V • ( S£ VCAfl ) - k p C A p (3.2-96)
ô(C \PA p )
Ô t
+  V Í ( v p ) P  ( C a p ) 15  )  +  £ p 1 { v p ) 1 5  ( C a p Y  - V f i / j  =
= v \ * % v ( C Ap ) P ) + [ e i l í2p v ( c Ap Y  U e p  + e ^ V a y  , p a  C A p  d A
(Õ
- e ^ V - l v pC Ap ^ + ^ r  j n p a - í2pVCAp d A - k p ( c Ap Y  (3.2-97)
Subtraindo-se a Equação (3.2-97) da Equação (3.2-96), é obtida a Equação (3.2-98), 
que é a equação governante para CAp .
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ÔCAp
Ô t
+ V- vp Caç ~ M W ] - < . y ( ? p f - v s p  -
= V- (sjj, VCA/Í) - [ s f %  v ( c ^  Y  )  ■ Ve„ -  e f  V .
CO 1"'apr y lPaCAp dA
*fk,
+
+
~ e _1 r  ~
Spls7-(vp CA^ - ~ ~  J w/3ct ‘ ^p ^Cap dA ~kpCAp (3.2-98)
Para uma melhor compreensão, é desenvolvido termo a termo buscando simplificar ao 
máximo esta equação.
L O segundo termo do lado esquerdo da Equação (3.2-98) é rearranjado, utilizando as 
definições dadas pela Equação (3.2-95), da seguinte forma:
f  ' \P / \PV- C Ap v p ~  ( C A P  )  ( v p )  J -  (V ‘ v p ) C A p + v p ■ V C A p +
4- Vp - V Í C Ap Y  + { c Ap Y ^ - v p (3,2-99)
Da equação de conservação da massa, é estabelecido que 
V • Vp = 0 (3.2-100)
Assim, pode-se escrever que: 
V-Vp = - V . ( v p ) P (3.2-101 a)
^ ■ { v p ) 13 = - e p 1( v p ) l} - V s p (3.2-101 b)
Portanto,
V • Vp =£pl{vp ) P 'Vsp (3.2-101c)
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A Equação (3.2-99) pode ser escrita como
V - [ C ap vp - ( C a p Y  (vp Ÿ j -  vp ' VC ap +vp 'V(Ca p ) P +
+ s  p 1 (c Ap Ÿ  (v p ) P ' ^ e P (3.2-102)
iL O penúltimo termo da Equação (3.2-98) descreve o fluxo mássico da espécie de 
interesse da fase fluida para a fase sólida, na interface A ^ a. A seguir é feita uma avaliação 
desse termo, sendo que o procedimento adotado é igual ao utilizado na microescala quando da 
solução do problema da presença de uma concentração média intrínseca dentro da integral de 
área Ay^  - Equações (3.1-22) a (3.1 -34)
S p 1 f  
W  P CT'(Û J
1
'(O
Pa ' ^ C ApdA
'tfia
- e p 1 ÍZpVep-V(CAp)  + ~ r  J np a -^j3 VCApd4  (3.2-103)
iiL Com relação ao termo difusivo não local, é verificada a sua contribuição frente ao 
termo difusivo. Para tanto, é avaliada a ordem de grandeza de cada um destes termos :
• termo difusivo não local
e~pl V. f  ~-ÿr y p ^ A p ^ = 0
f _1 *** 1 ^£p ^pCApav\pa
SE\ y
(3.2-104)
onde,
° v\p <j p ) (3 .2- 105)
Portanto,
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eõ V- <wra> f pa^Ap dA = 0
-ig/3~ CAp
i p S
(3.2-106)
termo difusivo
v . ( ^ v c ^ ) = o (3.2-107)
onde 8p representa o comprimento de escala associado com CA e quando o processo é
puramente difusivo, tem-se:
ô p = £ p  (3.2-108)
Portanto,
v ( s j , v c Ap)=o (3.2-109)
Realizando-se uma comparação da ordem de grandeza do termo difusivo não local, e 
do termo difusivo é possível verificar que:
í*Pa ^Ap dA « V (3.2-110)
Desta forma o termo difusivo não local pode ser desprezado frente ao termo difusivo. 
iv. Para o termo dispersivo, deve-se estabelecer quando este termo é desprezível com 
relação ao termo difusivo, ou seja, quando
• N VC ^ )  (3.2-111)j ) « v -
Comparando-se a ordem de grandeza dos termos dispersivo e difusivo tem-se:
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O
(1 \P X  }( v p )  C Ap
« 0 \ ^ CAP 1
ô j
V \  p /
(3 .2- 112)
Então, a condição restritiva específica para que o termo dispersivo possa ser 
negligenciado, comparativamente ao termo difusivo, é
£ p S ?
P e  « (3.2-113)
onde P e
Portanto, satisfeitas todas as condições restritivas impostas, a Equação (3.2-98) pode 
ser simplificada e toma-se:
ôC,
dt
- V C ^  + ? „ -v{cAfiy  = v . ( s £  v c ^ ) -
\npa . ^ V C Ap d A - k p C Ap (3.2-114)
O Problema de Fechamento para CAp será quasi-estacionário, se o termo difusivo for
muito maior que o termo de acúmulo, ou seja, se a desigualdade enunciada na Equação (3.2- 
115) for satisfeita:
õC,
v . ( g £ v c j » - ^ - (3.2-115)
o que estabelece a seguinte condição restritiva específica.
S. t
» 1 ,  problema quasi -  estacionário (3.2- 116)
Portanto a equação governante para o CAp é dada por:
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v„ -VC^p + v„ • v ( c ^ ) ' ’ = V -(g j  v c ^ ) - ^ -  L „  ■'ZitVC^dA-kpC^
APa
(3.2-117)
Para obter a equação governante para C ^CT, é seguido o procedimento análogo ao da 
equação para CAp . Subtraindo-se a Equação (3.2-29) da Equação (3.2-2) obtém-se a Equação 
(3.2-118)
V.(6 r flC# l r v - V C ^ ) = ^ -  k ^ - O ^ - V C ^ + a ^ É C * ,  (3.2-118)
Asp
Escrevendo as condições de contorno dadas pelas Equações (3.2-3) e (3.2-4) em 
função de CAp e CAa, o Problema de Fechamento toma-se:
»O ■ V C ^  + v„ ■ v(cÀf Y  = V • (sj, VCAf)) -  L , .S J V C ^ dA-kpCAp
(3.2-119)
C.C.l C >  = CAa + {CAa)° ~ ( C Ap f  em (3.2-120)
C.C.2 ~ n pa ‘^ p ^ C Ap = n ap - e y D e f f \ ^ - V C Aa +
+ n fSe-,% v (c A p Y - n p a - Z j t e f A ^ - V i C A o Y > (3.2-121)
H r  De//lv , •v ^ „ ) = ;| r  f » ^ . e r Deff^ VC*, dA + 0, ^  * C ^  (3.2-122)
4 t/3
C.C.3
C.C.4
Cap = / M >  
Õ í a  = g M >
em oR^e 
em
(3.2-123)
(3.2-124)
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Quando o equilíbrio mássico é válido, e se tem o modelo de uma única equação, o 
Problema de Fechamento deve ser escrito em termos da concentração média espacial e não 
em função das concentrações médias intrínsecas em cada fase. Para isto as condições de 
contorno são reescritas:
C.C.1 C j f  = CA„ -  {(CAlsy - ( C Aa) ° )  (3.2-125)
C.C.2
-»/JCT V C ^  = - « ^ e rDeff\yt:-VCA, + « ^  \sj,I- s y Deff\Jv{CA} 
+ » ^ - % v f ( c ^ ) í emsafc (3.2-126)
onde o termo é a difusividade mista definida pela Equação (3.2-72).
Desta forma, se o equilíbrio mássico local é válido, as condições contorno passam a
ser escritas apenas em função de CAp , CAa e {CA}. E, para que o equilíbrio mássico seja
válido ao nível do fechamento, é requerido que as seguintes condições restritivas sejam 
satisfeitas.
'{CAÍS Y  -  {CAa Y 1 «  CAf, CAa (3.2-127)
n <,^{(Ca p Y (3.2-128)per ‘
A fim de estabelecer as condições restritivas específicas, é feita uma avaliação da 
ordem de grandeza dos termos da Equação (3.2-128), estabelecendo que:
{CadY  ~ ( C^ r )  ( %  Defj\ )
- U r  \--------- ' ,v ---------------- —  (3.2-129)
A \Ca 1
Utilizando o resultado obtido na Equação (3.2-90), é possível perceber que a restrição 
dada pela Equação (3.2-128) é satisfeita quando
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« (3.2-130)
Logo se a condição restritiva específica dada pela Equação (3.2-130) for satisfeita, a 
condição de contorno dada pela Equação (3.2-126) pode ser simplificada, tomando-se:
C.C.2
■% VCAIS + » „„  e ,  D ef f \ ^  -VCA<, = 1. ^  ( f , Deff]^  CA]
(3.2-131)
Para determinar as condições restritivas específicas associadas à condição restritiva 
dada pela Equação (3.2-127), lança-se mão da Equação (3.2-131) e de que, no equilíbrio 
mássico local, tem-se:
CAp=o(cA„) (3.2-132)
É possível estabelecer que:
^  .(s, Deff\v  - t y l ) . V { C A}\ (3.2-133)
n,„  ■Sr D e f f^ V C fe = (l -  ■ (e, D e f f ^  -  Sfc/ )  ■ V f o  }J (3.2-134)
Uma estimativa da ordem de grandeza do desvio espacial da concentração nas fases 
fluida e sólida da macroescala, é feita a seguir:
Cap ~ O f í f  n \ 7 Ír  Xv  i  p
a j  J 1
1> (3.2-135)
= 0 (3.2-136)
Utilizando a Equação (3.2-132), é possível obter uma estimativa da ordem de grandeza 
da fração 6.
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6 = 0
6 ,  D e f 1Ve
(3.2-137)
Logo, substituindo nas estimativas dadas pelas Equações (3.2-135) e (3.2-136) a 
estimativa de 0 , é possível obter a ordem de grandeza do desvio espacial da concentração em 
ambas as fases.
Ca p >Cao -  O
(ey
+ h er DefAYK
(3.2-138)
O desvio da concentração em ambas as fases será zero, se as condições a seguir forem 
satisfeitas:
• A porosidade na fase fluida e sólida é igual a zero {sp ,s0 =o).
• As difusividades são aproximadamente iguais {Sp = ey D e f f \ ^ .
•  A concentração média espacial {CA} é constante, o que implica que o termo V{C4}é
nulo.
Portanto a condição restritiva dada na Equação (3.2-127), após avaliar a ordem de 
grandeza dos termos, é dada por:
{Cap f  -  {Cac Y  ]  t Bt „ b  Deff\n  - Sj, )
A {CA}
« (3.2-139)
Utilizando o resultado obtido na Equação (3.2-90), é possível perceber que a restrição 
dada pela Equação (3.2-127) é satisfeita quando
l p l a (sr DefAw -3 0 )  '
W / L )
f  e > p<j
2
«
V S ' Y  a   ^p £y ^  ijTc,
(3.2-140)
Desta forma, quando o equilíbrio mássico é válido, as Condições de Contorno 1 e 2 
são escritas da seguinte forma:
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C.C.l CA p = C Aa , e r n o s ^  (3.2-141)
C.C.2 - n p a - ^ V C Ap = -  ttpa • £y D e f f \ ^  •VCAa +
+ n po . f y l  - e r D e f f \ J . V { C A}, em ^  (3.2-142)
Outro problema a ser revolvido é que o segundo termo da Equação (3.2-119) está 
escrito em termos da concentração média intrínseca. Para superá-lo, é feito o seguinte 
desenvo lvimento:
V v (c ^ )  = v v { c i(} + v v c .Ap (3.2-143)
»„ • v ( c ^ ) ' i =Vp -V jc ^ j  + vp . £„ v í ( c 4 3 ) 'i - ( c ^ ) " (3.2-144)
Substituindo-se o resultado obtido em (3.2-144) na Equação (3.2-119) é obtida a 
Equação (3.2-145).
V„ - v c ^  + v„ -Vfc^ + Vj .£„V ( c ^ ) P -  (CAa)° =
f r . f y V C A t d A - k f i w  (3.2-145)
Quando o equilíbrio mássico local é valido, a seguinte condição restritiva tem que ser 
satisfeita:
f .  . p
*p (Ca p ) ‘ - ( C Aa)a ) « V - ( í Z p V C Ap) (3.2-146)
Para determinar a condição restritiva específica associada a esta condição restritiva, é 
feita uma avaliação da ordem de grandeza de ambos os termos, obtendo-se:
O
(v p)Pea [ ( c Ap ) P ~ ( C Aa)
2
« O (3.2-147)
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Utilizando a Equação (3.2-138), é possível estabelecer a seguinte condição restritiva 
específica:
( , n  \P /n  , , < n g  h ^ { £ y DefAy
>p a ^ p  + ^ p ey L~jj
Peea (CÂp ) - ( C aoY  ----- *  M lv lc ^} (3 .2 -148a)\  A P !  \ A a  / J õ 2 + £ p er Deff\ j
í  n \
Peea
í Pa 2 £ p e<y^rDeff \vK~« - J?---- f- í------—------ lrK- ,  A -  (3 .2- 148b)
S j  [ t ^ + Z p E y D e ^ p
É necessário determinar o desvio da concentração da espécie química de interesse em 
uma região representativa. É assumida a condição de periodicidade, que estabelece que o 
modelo é periódico espacialmente, ou seja, ocorre uma repetição no desvio espacial da 
concentração em ambas as fases em um raio ( r ) ,  e um raio Desta forma, as
condições de contorno 3 e 4 podem ser substituídas por uma condição de periodicidade na 
variável desvio da concentração em ambas as fases, o que permite que o Problema de 
Fechamento seja dado pelo seguinte conjunto de equações, lembrando sempre, desde que as 
condições restritivas específicas sejam observadas a fim de que a hipótese de equilíbrio 
mássico local seja válida:
PROBLEMA DE FECHAMENTO LOCAL
—] m
V/ jVC ^  +vr V {Q }  = V-(^ ,VC/((, ) - ^ r  In^.SjjVC^dA-kfC^
Apa
(3.2-149)
C.C.l CA p =CA a , e r n e ^ ,  (3.2-150)
C.C.2 • SJ, VCAf = ey D eff^  • VCAa +
em GQfte (3.2-151)
sr V2C ^  = L p -S , Dcjf\v, -VC^ dA + < ^ * 0 ^  (3 .2-152)
4 tp
Periodicidade : CAp {r + £j) = CAp (r) , CAa (r + £ f) = CAa (r), / = 1 ,2 ,3  (3.2-153)
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VARIAVEIS DE FECHAMENTO
Como os termos fontes no Problema de Fechamento são proporcionais ao gradiente da 
concentração média espacial, pode-se escrever que
C a p  =  b Ap ■'V{Ca } +  (P (3.2-154)
Cao - b Aa - V{CA} + uj (3.2-155)
onde bAp , bAa ,<peuj são as Variáveis de Fechamento para ambas as fases.
Substituindo-se as Equações (3.2-154) e (3.2-155) nas Equações (3.2-149) a (3.2-153), 
são obtidas as seguintes equações:
?2', -  Ap  T,
p
vp + v p ■VbAp = %fcVzbAp - y -  J / i p a  • V b Ap d A - k p b Ãp
A,
C.C.l b Ap ~ b Aa >  em
(3.2-156)
(3.2-157)
C.C.2 -  VbA„ = -  ■ 6, Deg\v  ■ { % I  - er D e f f \ ^  ) ,
em (3.2-158)
V 2bA<7 l  f ”*'VbAa dA +
av\ kbI/K A g
sy Defj\
(3.2-159)
yjc
Periodicidade :
t>Ap(r  +  * i )  =  t>Ap( r )  
b A a ( r  +  ^ i ) = b A a ( r )
/ = 1 ,2 ,3 (3.2-160)
Portanto, ao substituir na Equação (3.2-36), as Equações (3.2-154) e (3.2-155), com cp 
e w  constantes e iguais a zero, tem-se:
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( e p  + S y  £ a ) ^ ^  +  V { e / 3 ( v ^ ) ^ { C ^ } )  =
= V- ípp flfc J  + efffiy ) • V f o } + J n ^  ^  • V { Q  jdA +
+ y JJ \yKcyw
J«CTp b A<j ■ V { C A } d A
4rp
- V - ( ^ C ^ )  (3.2-161)
Da Condição de Contorno 1 do Problema de Fechamento Local, tem-se:
&Ap - ^ A a  - b (3.2-162a)
Portanto, a Equação (3.2-161) pode ser reescrita como:
i s P + s y £ct)...' + ^ - ( s p{vp ) P {Ca Í ] -
= V- (£(, ^ /  + e< j£rZtej5 r|rK)-v { c ^ )
yK
~ « , U  te »  {Ca } -  h «„ (CÀ} -  V • ((v„ *) • v{Cd }) (3.2-163)
a qual fornece a Equação (3.2-39)
v£p + £y eCT + v  ( * e  ( v /> )*  í ^ í ) = v  • M *  v <c ^ ! ) -
+IcPs p ){Ca } (3.2-164)
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onde D * é o tensor dispersão total definido por:
D* = Deff _ + D\p<j
e D e ff j^  é o tensor difusividade efetiva definido por:
= b  ^  7  + V r  Deff\.„ ) +
M í V
+ opr'/A
1 í  , „  sr Ve#\yK f  ,  „  - •  \n p<jbApdA + ----- J wct/3 t>Aa dA
(0
A j}a 4 jp
e D é o tensor dispersão hidrodinâmica definido por:
D ~ - ( v p b Ap)^
(3.2-165)
(3.2-166)
(3.2-167)
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3.3 CONDIÇÕES DE CONTORNO
Neste momento, são apresentadas as condições iniciais e de contorno pertinentes às 
equações diferenciais da modelagem matemática.
Quanto às condições iniciais, considera-se o biofilme já  estabelecido e em fase 
estacionaria e o leito está isento de qualquer espécie química yí no início da operação, tem-se
t  =  0  ( 0  <  z <  Lff) C A =  0 (3.3-1)
Quanto às condições de contorno, para a direção z, aplica-se as seguintes condições de 
contorno de Danckwerts:
z = 0  ( t  > 0)
M c . L ' M q .  <3-3-2>
Z ~  L r  ( t  >  0)
N a saída do leito, a concentração da espécie química A é constante, não há mais 
gradiente de concentração desta espécie; assim:
d(CA)
ôz
= 0 (3.3-3)
z=Lr
Para a direção radial, as condições de contorno utilizadas são as seguintes: 
r = 0 (t> 0)
É considerada a condição de simetria para a concentração da espécie química A na 
posição de r=0; logo:
d(CA)
õr r = 0
= 0 (3.3-4)
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r = rR (t>0)
Na parede lateral aplica-se a condição de contorno de parede impermeável, expressa 
matematicamente como
õ(Ca)
dr
(3.3-5)
Como a finalidade de facilitar a leitura e a compreensão da totalidade do Capítulo III, 
apresenta-se na Tabela 3.1, um resumo do modelo de uma única equação com as respectivas 
condições de contorno e as restrições envolvidas.
Tabela 3.2-1 - Equação final do modelo de uma única equação, condições de contorno 
e as restrições envolvidas.
Equação(3.2-164)
( £(S + e7 ea + V • ^ ( v „  f  {CA}) = V • (£„ D * */{CA})-
- [ av\yKk£°  + kPSP )(C^ Í
Condição
inicial
t = 0
(0 < z<  Lt)
CA =0
Condições
de
contorno
para
direção z
z = 0 (t> 0) (vp )CaL o = {vp )Ca,o
Z =  Lr (t > 0) d(CA) _ 0
dz ,Z - L r
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Condições
de
contorno
para
direção r
r -  0 (t> 0) d(CA)
õr ii o
II O
r = rR (t> 0) õ(CA)
ôr
= 0
r=rR
Condições r 
específicas c 
macroescala
estrições
a
e p £a 0  £y)^p<j< —— ..... .
Deff| pa t*av\po h
► « 1
£p £ct2(vp ) P ^ o 
Deff| pa av \pg h g
« 1
S „ 2 ( s
Deff| paav h 3 ?
> « 1
£p £a 2(k p  ^..... . ....
Deff| pa h
• « 1
Apresentada a proposta de modelo de uma única equação para descrever a 
transferência de massa com reação bioquímica no processo de biodegradação de efluentes 
líquidos em reatores com biofilme, o capítulo seguinte tratará da resolução numérica dessa 
equação.
t
CAPITULO IV
PROCEDIMENTO NUMÉRICO
Neste capítulo é apresentada a equação diferencial governante escrita, em um primeiro 
momento, em coordenadas cilíndricas e, após transformada para o sistema de coordenadas 
generalizadas.
A obtenção das equações algébricas aproximadas, utilizando-se o Método Volumes 
Finitos, também é objeto deste capítulo.
4.1 EQUAÇÃO GOVERNANTE
A equação diferencial que governa o problema de transferência de massa 
multicomponente, com reação bioquímica de primeira ordem em um biorreator com biofilme 
é dada por:
A Equação (4.1-1), escrita em coordenadas cilíndricas, toma-se:
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\ £P + S y S
+  Sp -  — 1
r õr
' l  õ
=  £ P ------r õr
) g f a }  
a)  õt
+
õr
õz
õz { dz
" W y i c * ^  + k Pe p j i CA } (4.1-2)
Considerando simetria com relação a direção 6 , a equação pode ser escrita da seguinte
forma:
(sp + sy sa ) ~ ~ ~  + £p 7 ^ [ r(vp)l{CA} y j - [ ( v p Y z {CA}
õt
1 õ f  i \P -,V õ ( /  \P
r õr õz
I d f  
r õ r \
\
Dmr - ^ { C Á} 
õr õz D » * - Ç a ):ÕZ j “ K l ^ ^ c r  + kp£p ){CA} (4.1-3)
4.1.1 TRANSFORMAÇÃO DA EQUAÇÃO GOVERNANTE PARA O SISTEMA DE 
COORDENADAS GENERALIZADAS
Mesmo sendo o reator uma geometria normalmente regular, possível de ser resolvido 
em coordenadas cilíndricas, optou-se pela transformação da equação de coordenadas 
cilíndricas para o sistema de coordenadas generalizadas, as quais se adaptam às fronteiras do 
domínio, porque isto proporciona maior flexibilidade à formulação, tomando-a mais genérica. 
Para melhor manipulação das variáveis, a Equação (4.1-3) é reescrita da seguinte
forma:
+ + b ’- ^ - L  = B + B' 
õt õz r õr õz r õr
• + (4.1-4)
onde ^ é um escalar genérico que representa a concentração da espécie química A . As 
demais variáveis são dadas por
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£, = (v/ j ) f í c ^ í (4.1-5)
F = ( v/ í ) f í c ^ í (4.1-6)
r = d J ^
dz
(4.1-7)
Qii (4.1-8)
S' 1’ - +  kpSp){CA} (4.1-9)
A ' - e p  + £y£a (4.1-10)
B'=sp (4.1-11)
As equações de transformação que relacionam o sistema de coordenadas cilíndricas 
com o sistema de coordenadas generalizadas são:
Ç=Ç(z,r)  V =rj(z,r)  (4.1-12)
Esta transformação é obtida utilizando-se a regra da cadeia. Assim a variação da 
propriedade <j> é expressa por:
õ^_= õ ^ _ â ^ + â^_âri (4.1-13)
õx. dÇ ôx: õr\ ôxj
Aplicando-se a Equação (4.1-13) na Equação (4.1-4). obtém-se a equação da 
conservação para a variável <f> dada por,
ôt ôt, ‘ ÔT] r ôÇ r ôt]
+ b '~
õt, ôt] ~ r
Ô(rT)K ô(rT)
Çr ~ Tir
onde.
Sz =
m
ôz
p
ôr Vr
ÕÇ
d(rj)
ôz
õ(ri)
Ôr
ôr]
+ S * (4.1-14)
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As métricas da transformação podem ser obtidas através da função inversa, sendo que 
os diferenciais em cada eixo coordenado do domínio transformado são dados por,
dÇ=Ç: dz + Çrdr (4.1-15)
dr] =T]-dz + rjrdr (4.1-16)
ou, na forma matricial,
f d Ç ) f $z V ' d z '
M ) J lz Kd r ;
ou, simplesmente,
M = m  k l (4.1-17)
onde dT e <f são os diferenciais no domínio transformado e no domínio físico, 
respectivamente. Através dos diferenciais no plano físico, encontra-se
' d z ' r d
<d r ; r ~ rn V t  *? /
ou, simplesmente,
(4.1-18)
Aplicando o teorema fundamental da função inversa, é possível demonstrar que: 
L - = J r n (4.1-19)
Sr=~JZr,  (4-1-20)
r]z = - J n  (4.1-21)
r}r = J z ,  (4.1-22)
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onde o Jacobiano da transformação pode ser dado por:
J = = ZzVr -ÇrV; (4.1-23)
sendo que
J " 1 =
Z c  Zr
r- r„ = ^ ru - V «
(4.1-24)
Aplicando novamente a regra da cadeia e substituindo as Equações (4.1-19) a (4.1-22) 
na Equação (4.1-14), e fazendo-se as simplificações e agrupamentos necessários, obtém-se a 
Equação (4.1-25)
J  ôt
+ B + B'
+ B■ IJL
r õ4
r ÕÇ r ÔT)
= f f ~  —  
rõâ,
C,
, 1 Ô(<j>) , Dt 1 5(rU 0) , D, 1 õ(rV 0) _ D, 1 5 Ô(<j>)
[_d 
r ÔT]
C- m
ÕTJ
+ B'——  
r õrj
C-
+
C, m
S i  .
+ ■
S*_
J
(4.1-25)
onde
C] = rJa 
C2 = -rJp  
C3 = rJy
(4.1-26)
(4.1-27)
(4.1-28)
(4.1-29)
(4.1-30)
=  D *zarf +  D r a ^
P Dza^T] ^  + Dra^t] 
ï*  = D*zar? + D*raz l
(4.1-31)
(4.1-32)
(4.1-33)
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4.2 ESQUEMA NUMÉRICO
Os métodos numéricos têm  a tarefa de transformar uma ou mais equações diferenciais 
em um ou mais sistemas de equações algébricas, por meio de uma discretização. A 
discretização consiste em dividir o domínio de cálculo em partes menores, gerando uma 
malha.
O método numérico utilizado é o Método de Volumes Finitos (Maliska, 1995; 
Patankar,1980), pois este, ao obter as equações discretizadas, realiza um balanço de 
conservação da propriedade no volume elementar. Este procedimento garante a conservação 
das grandezas envolvidas, tanto no nível elementar como no global, tomando-o atrativo para 
ser aplicado quando o modelo envolve escoamento de fluido com transferência de massa.
Desta forma, a solução numérica de um dado problema envolve basicamente dois 
algoritmos principais: um para a geração da malha computacional e outro para a solução do 
problema físico propriamente dito.
Com o objetivo de desenvolver um algoritmo computacional de fácil implementação, é 
utilizada malha estruturada fixa e, para a disposição das variáveis na malha computacional, 
utiliza-se o arranjo de variáveis co-localizadas.
As malhas estruturadas são obtidas através de um sistema de coordenadas, no qual um 
volume interno tem sempre o mesmo número de vizinhos e a numeração dos mesmos tem 
sempre uma seqüência natural.
No arranjo de variáveis co-localizadas, todas as variáveis estão armazenadas no centro 
do volume de controle.
Com o objetivo de adotar o mesmo procedimento para todos os volumes de controle 
do domínio, inclusive os da fronteira, facilitando a implementação computacional das 
condições de contorno, utilizam-se pontos fictícios.
4.2.1 DISCRETIZAÇÃO DAS EQUAÇÕES
A discretização das equações de conservação, utilizando o Método de Volumes 
Finitos, dá-se através da integração espacial e temporal sobre o volume de controle. O volume 
de controle em coordenadas generalizadas será delimitado por duas linhas de ;  constante e 
duas linhas de r| constante e com dimensões de Aç e Ar|, conforme mostrado na Figura 4-1.
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A
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Figura 4-1 -  Representação do volume de controle no plano % -  t] .
Integrando-se a Equação (4.1-25) no volume de controle de dimensões A t , , Ar\ e 2izr, 
que é o perímetro médio do volume, ao longo do intervalo de tempo At, obtém-se
rin Se t +  A l
' JJ U i( í f \ 2" d,d^  + B' í  Jj7 [é(*u).2 nrdçdr]dt +
+* J í£fè(*V).
+ B'
+ B'
f 4u Tis 
t + A t V n
U I
t VS ÍM
t + A l  Ç,e Vn
W
t Çw Vs
‘ vs L ’
t+An)„£,e
2nrdr\d£,dt = B'
t l^s W 
t+At£,e T}„
1 rjn Çí
m
' c  ^  
r |  a« l  ' s í j
InrdÇdridt +
1 õ O
ô<p
jjj;
õ_ 
r \ ÔV
c 3&
V Õ7ly
2nrdÇdT]dt +B'
* SwTls 
t + A m „
Õ_ 
r  I ÔT]
c 2 * '1 APv
2nrdr]d^dt +
2nrdr\dâí dt + í f l
t VsSm
J
\ 2 n r d ^ d T ] d r (4.2-1)
O termo 2 n aparece em todos os termos; portanto pode ser simplificado.
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Avaliando termo a termo, tem-se:
T]„ Çe t + A t
J í l
VsZw 1
õt
£ rdtdE,dr\ =
In Zer
I í v J ; rdÇdt] =
( t )
n+1 «
1 J ) P U J í
rpA^At]
onde n + \ = t + At e n = t
t+ A tT }„  £,e
i; í w »fjj;
 ^ Hí 4m’
= [('■‘/»UÍe -  ( ^ U )
rd^dr]dt= J  ^[(r<j)\j)e -(r<f)U)w]ftTidt =
(4.2-2)
(4.2-3)
A integração com relação ao tempo foi tomada no instante de tempo n + 6 . onde 
0 < 0  < 1 ; 0 = 0  corresponde à formulação explícita e 0 = 1  à formulação totalmente 
implícita.
t+At4e Vn _ _ t + Aít,e
Õ
I a  ' ( ^ V)\r\_OT]
1 Zw-Hs
= h v ) , - w v ) j " ' / i ç / i i (4.2-4)
t + A t n „  Ze
J / í
< üs L
Õ_ 
r I õ%
' c A "
% j .
' c A '
ÕÍ J
rdÇdrjdt =
t+At-q
í l
' ris
V XK j e V
c, drjdt =
V ^  J w
n+6
ArjAt (4.2-5)
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ÍÍJtt
t
f  \£<j>
C2 rr~
v 0Tly
c 2 ^
\  Õ71;
Vy-'7~—
rd^dr \d t :
t+AtT\nr-
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(4.2-7)
(4.2-8)
(4.2-9)
onde L  [ ] representa a aproximação numérica do termo no interior dos colchetes.
Substituindo-se as expressões dadas por Equações (4.2-2) a (4.2-9) na Equação (4.2- 
1 ), agrupando-se os termos e dividindo-os por At . obtém-se:
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Mp = r^ AT1
J P
(4.2-11)
•
M e  = (rU ^A rç (4.2-12)
M v  = ( rU )wAij (4.2-13)
M „=(rV)„  AÇ (4.2-14)
M s = ( r \ ) s A í (4.2-15)
Dl = Jra  * Ar] (4.2-16)
D2 -  -  J rp  *Arj (4.2-17)
A  =  J h  * az,
D4 = -Jrf5 * AÇ
(4.2-18)
(4.2-19)
e a * .  (3* e y  * são dados pelas Equações(4.1-31) a (4.1-33).
Como se pode observar na Equação (4.2-10), é imperativo que se avalie o valor da 
propriedade e de sua derivada nas faces do volume de controle.
r
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A opção de armazenamento das variáveis na malha é o arranjo de variáveis co- 
localizadas, no qual todas as propriedades são armazenadas no centro dos volumes de 
controle. Sendo assim, é necessário que se estabeleça uma função de interpolação que avalie 
com precisão o valor destas e de suas derivadas nas faces do volume de controle. Neste 
trabalho, é escolhido o esquema unidimensional WUDS, proposto por Raithby e Torrance 
(1974), e modificado por Raithby (1976).
Através desse esquema, tem-se que
•  para a aproximação da propriedade <f>:
(4.2-20)
(4.2-21)
(4.2-22)
(4.2-23)
• para a aproximação do gradiente de (j) na interface,]
_  g  $ E &P (4.2-24)
(4.2-25)
Z L  = fí ZZ— 1 
dr] n \  AT]
d (j)  _  ã - ( $.v - < f > p ' (4.2-26)
(4.2-27)
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• para a aproximação dos termos cruzados,
_ (fim +(j>u ~~§se ~ <Ps 
ôrj e 4Atj
3$ _  §NW ~ <I,SW ~4s
ât] w 4Arj
t t y  _  (j>X E + & E  ~ ~ $ N W  ~~^V
^  n “  4A£
_  *PsE ~$SW ~§W
âg , "  4A^
(4.2-28)
(4.2-29)
(4.2-30)
(4.2-31)
onde os coeficientes ã  e /? dependem do problema físico e são função da característica 
convectiva/difusiva do problema. Raithby (1976) propõe as seguintes expressões para o cálculo 
dos coeficientes ã  e /3:
a m
10 + 2 Pe,
(4.2-32)
-  (1 + 0 . 0 0 5 P Q  
(1 + 0.05Pem2)
(4.2-33)
Substituindo-se as Equações (4.2-20) à (4.2-31) na Equação (4.2-10), obtém-se a 
equação discretizada do Método de Volumes Finitos, utilizando-se o esquema WUDS:
4 , ( M p 4 > p )  { M A p ) _  +  B ,  A p ç n + e  =  B , A e < j ) n + e  +  f f  A w < j , ^ e  +  R  A j  « + e  +
At
+ B 'As<t>"s +e + B' Ase<t>&e + B' A ^ m  ^ B A ^ S ?  +
+ L
J
n+6
At,Ar\ (4.2-34)
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(4.2-42)
CAPÍTULO V
RESULTADOS E DISCUSSÃO
Com o objetivo de validar a formulação proposta e a metodologia numérica, três 
diferentes processos de desnitrificação em biorreator de leito fluidizado com biofilme são 
estudados:
1. Desnitrificação em um reator de leito fluidizado com suporte de areia e 
fonte de carbono melaço.
2. Desnitrificação em um reator de leito fluidizado com suporte de areia e 
fonte de carbono etanol.
3. Desnitrificação em um reator de leito fluidizado com suporte de carvão 
e fonte de carbono melaço.
O modelo considera duas reações consecutivas em que as espécies limitantes são 
apenas o nitrato e o nitrito e que a fonte de carbono está em quantidade adequada, garantindo 
o processo de desnitrificação:
NO 3 —> NO? —> N 2
Neste trabalho, optou-se por considerar, em todos os casos, que a biomassa existente 
no biorreator esteja fixa ao suporte. Deste modo. 0  modelo de uma única equação para 
convecção- difusão- reação em um reator com biofilme, para as duas espécies estudadas - 
nitrato representada por A e nitrito por B - é dado pela equação:
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U l , + s r s a  +  V ■ ( e p ( v „  Y  {C,.}) =  V • (S/iD * .V {c,})+ ea r:õt  \ ^ P \ P !  r P  > (5 -1 )
onde:
D* = Deff _ + Dipa
D  = - { ' ebv ) ‘
| yk
para A rA =
f l v |  K ^ m A ^ A }
k a + {Ca }
& v  L  R /nA  { ^ A  }  a v  jy ,,  R-mB {C ]}  }
para B rB = + — ^ f---- <----------^ ,---- t— .
K-a +{Ca ) K b + {Cb )
(5 -2)
+  V .  f „  b  d A  +  S ’ ? e -f f l .  K d A  ( 5 - 3 )
a p f J ^  'P a p ' J a P ia
(O Afa CO A^p
(5 -4)
(5 -5)
A solução numérica é obtida utilizando-se uma malha de quarenta volumes de controle 
na direção z, pois a solução obtida com tal malha está em concordância com a solução obtida 
com malhas mais refinadas (solução independente da malha).
Tanto para a solução das equações propostas na modelagem matemática, como para a 
avaliação das restrições estabelecidas durante a modelagem, inúmeros parâmetros devem ser 
avaliados. Alguns desses parâmetros foram obtidos da literatura e outros foram avaliados a 
partir de correlações encontradas na literatura.
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5.1. PARÂMETROS DO PROCESSO
5.1.1 Porosidades na Microescala
A porosidade na microescala (ey) é estimada por Fan et al. (1990), que obtém um valor 
médio de 0,70. Consequentemente, o valor de e* é 0,30.
5.1.2 Porosidades na Macroescala
As porosidades na macroescala podem ser obtidas pela correlação de Richardson-Zaki 
(1954) (Boaventura e Rodrigues ,1988; Ngian e Martin, 1980). A porosidade do leito ep é
r
dada por:
Outras correlações para Cd e n podem ser encontradas na literatura em função da faixa 
de Re (Massarani,1997).
(5.1-1)
onde
(5.1-2)
(5.1-3)
CD =36,66Re, -0,67 (5.1-4)
(5.1-5)
r
n =  4,45 + 18 (5.1-6)
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A massa específica da partícula (pp) pode ser calculada em função da massa específica 
do biofilme (pa) e do suporte (ps), como:
(dp ~ d* )Ptj + d * p s
P p = — ------- - 3 -------------  (5-1-7)
p
onde pCT possui valor entre lg/cm 3 e l,14g/cm3. Nesse trabalho adotou-se o valor de lg/cm 3.
5.1.3 Difusividade Efetiva na Microescala ( Deff  I )
y K
Fan et al. (1990) estabelecem uma correlação empírica para a razão entre a 
difusividade efetiva e a difusividade molecular em água em função da massa específica do 
bio filme seco (p&).
’; Def A V i  0,43 p 0,92 b (5.1-8)
Aw 11,19 + 0 ,21 p
Segundo Boaventura e Rodrigues (1988), p* pode ser obtido como: 
pb = 104,3 -  0,12455 (juw), 5 < 622ym
pb -  26,9 8 >622nm (5.1-9a)
De acordo com Coelhoso et al. (1992), a massa específica do bio filme seco (p*) pode 
ser calculada como:
Pb = 191,4 -  0,2246(juw), 8 < 593pm
pb = 58,6 8 >593fim (5.1-9b)
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5.1.4 Coeficiente de Dispersão Total na Macroescala (D*)
A estimativa do coeficiente de dispersão total pode ser obtida através de várias 
correlações encontradas na literatura:
• Rittmann (1982) apresenta a relação de Hiby (Bear, 1972)
(  Y /:
D* = 0,67 « j  +0,65 d J v . )  1 + 6,7 /  (5.1-10)
[ K w J
•  Leitão e Rodrigues (1995) sugerem que
M hPe =
ep D *
(5.1-11)
Pe
Pe„H
PeP = 0,508Rep0(y2
(5.1-12)
(5.1-13)
Re„ =
P P p Q - £ p )
Whitaker (1999) apresenta a correlação para leito empacotado randômico
(5.1-14)
D
Pe,
= 0,7 Pep 12
l - £ /
(5.1-15)
(5.1-16)
Nesse trabalho, optou-se por utilizar a correlação apresentada por Whitaker (1999).
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5.1.5 Difiisividade Efetiva na Macroescala ( Deff| ^ )
A difusividade efetiva na macroescala pode ser estimada pela correlação apresentada 
por Whitaker (1988).
£g DeffL
—------- —  = 0,250(l-iS')+5'm  ’ v ; (5.1-17)
e.y D e fA ^
5  = ----- — —  (5.1-18)
5.1.6 Área Superficial por Unidade de Volume na Macroescala (o ^ l^ .) .
A área superficial por unidade de volume na macroescala pode ser calculada pela 
seguinte equação:
5.1.7 Coeficiente Convectivo de Transferência de Massa (h).
Para avaliar o coeficiente convectivo de transferência de massa, Cremasco (1998) 
apresenta várias correlações:
•  Wakao e Funazkri (1978)
Shp =2,0 + 1,1 Rep6 Sc1''3 (5.1-20)
•  Gupta e Thodos (1962)
ReDSc 
Shp = — - —
1/3  í
0,01 + ° '863
R e 0’58-  0,483
(5.1-21)
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• Dwivedi e Upadhyaya (1977)
(5.1-22)
(5.1-23) 
(5.1-24)
Nesse trabalho é utilizada a correlação apresentada por Wakao e Funazkri (1978), para 
determinar o coeficiente convectivo de transferência de massa e avaliar as restrições 
associadas ao modelo.
5.1.8 Parâmetros Cinéticos.
Os parâmetros cinéticos, a constante da taxa de degradação bioquímica por volume de 
biopartícula - R ^ c ^  av | e R ^ a ,  av\yK • e a constante de meia saturação - K Nq3 e K no2 -» são
obtidos conforme apresentado no Apêndice B.
Rev Sc 
Shp = — S—
s t>
1 /3
0,765 0,365
Re ° ’82 Re0’386 \ P
Onde
Rep =_ Pp(vp)di
Hp
dDh 
Shp = —
'  %
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5.2 DESNITRIFICAÇÃO EM UM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO COM 
SUPORTE DE AREIA E FONTE DE CARBONO MELAÇO (Boaventura e 
Rodrigues, 1988).
Boaventura e Rodrigues (1988) apresentam os resultados de desnitrificação em um 
reator biológico de leito fluidizado composto de uma coluna cilíndrica com altura de 290 cm 
e diâmetro interno de 3,6 cm. Ao longo do leito existem 16 pontos de amostragem. O 
experimento é apresentado na Figura 5.2-1.
O material suporte utilizado é a areia e suas características físicas estão mostradas na 
Tabela 5.2-1.
Tabela 5.2-1. Características físicas do suporte -  partículas de areia.
Diâmetro médio 400 jum
Massa específica 2,51 mg/cm3
A alimentação é preparada com água previamente desclorada e desoxigenada com 
Na2S 0 3.
O reator é alimentado através de uma bomba peristáltica com água proveniente do 
reservatório R. Os substratos concentrados são adicionados por bombas na corrente de 
alimentação. O reservatório-R2 contém a fonte de carbono (melaço) e o reservatório-R3 
nitrato de sódio, fosfato de sódio e fosfato de potássio. A composição do melaço e da 
alimentação são apresentadas na Tabela 5.2-2.
Tabela 5.2-2 Composição do melaço e da alimentação
Composição do melaço
TOC 2 2 1  mg/g melaço
BOD5 72 mg/g melaço
Fósforo solúvel 0 , 1 2  mg/g melaço
Nitrogênio amoniacal 7,5 mg/g melaço
PH 6,5
Matéria seca 72%
Composição da alimentação
Melaço 1,2 g/L
N aN 0 3 0,2 g/L
KH2PO4 0,1 g/L
N aHP04.12H20 0,3 g/L
Na2S03 0,1 g/L
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Hz 0
Figura 5.2-1 Bancada experimental (Boaventura e Rodrigues, 1988)
Como visto anteriormente, na revisão bibliográfica, muitos fatores podem influenciar a 
adesão dos microrganismos, o que certamente afeta a operação do reator. Por isso o processo 
de colocar em operação o reator é muito importante. Detalhes desse processo são 
apresentados por Boaventura e Rodrigues (1988).
Boaventura e Rodrigues (1988) fazem referência à estratificação do leito, isso porque 
a densidade das partículas é inversamente dependente da espessura do biofilme. Nesse 
trabalho, tanto a espessura do filme, quanto a densidade das biopartículas, e a porosidade do 
leito são considerados constantes ao longo do reator.
O regime de operação assumido para o reator é o regime empistonado (“plug flow”). 
Isso é confirmado em um experimento de traçador para as diferentes vazões de alimentação.
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Seis diferentes experimentos são estudados, os três primeiros, denominados: Caso 01, 
Caso 02 e Caso 03, apresentam vazões de alimentação na faixa de 250 -  255 mL/min e os 
último, denominados: Caso 04, Caso 05 e Caso 06 apresentam vazão de alimentação de 310 
mL/min. Os casos estudados dentro de cada faixa de vazão, diferem entre si por apresentarem 
diferentes concentrações de nitrato na alimentação.
Na Tabela 5.2-3 são apresentados os parâmetros do processo necessários para a 
obtenção do perfil axial de nitrato e nitrito ao longo do reator para os diferentes experimentos. 
Também são apresentados os parâmetros necessários para avaliar as condições restritivas 
específicas da microescala e macroescala associados ao modelo.
Tabela 5.2-3 -  Parâmetros necessários para a determinação dos perfis de concentração e das
condições restritivas específicas.
Parâmetros Caso 0 1 Caso 02 Caso 03 Caso 04 Caso 05 Caso 06
* N -N O 3 na alimen­
tação rkg/m3]
1,67 10‘ 2 2 , 8  1 0 ‘2 3,05 10' 2 1,65 10' 2 2,6810‘2 4,75 IO*2
* N -N O 2 na alimen­
tação [kg/m3]
1,3 10' 3 9,0 10"* 1,5 10' 3 1 , 0  1 0 ‘ 3 5,0 10"* 1,2 IO’3
* Cone. 
fe/l]
biomassa 18,3 2 0 , 6 17,4 18,7 2 1 , 8 2 2 , 2
[m/s] 4,10 10' 3 4,17 10‘ 3 4,17 10‘ 3 5,10 10‘3 5,10 10' 3 5,10 10‘ 3
[m2/s] 1,5 10^ 1,5 10' 9 1,5 10‘y 1,5 IO' 9 1,5 10’9 1,5 10'*
* '^N 02w [m2/s] 1,5 10' 9 1,510‘9 1,5 10‘9 1,5 10'y 1,5 10'y 1,5 10_i>
♦ ♦ T7-
k n o 2 [kg/m3] 2,37 10' 3 2,37 10' 3 2,37 10‘ 3 2,37 IO"3 2,37 IO"3 2,37 10' 3
k n o 7 [kg/m3] 2,5 10"* 2,5 10" 1 2,5 10" 2,5 10"4 2,5 10"* 2,5 10"*
**  R mN03 
[kg/m3sl
°v\yK 1 , 0  1 0 '3 1 , 1 0  1 0 '3 9,91 10"* 9,9710"* 1,16 1 0 ‘ 3 1,15 10‘3
**  J?
K mN02
[kg/m3s]
3yl yK 2,61 1 0 4 2,84 10" 2,57 IO-4 2,59 10-4 3,00 10" 2,97 104
* Espessura do bio- 
filme fml
1 , 2  1 0 4 1,32 10"* 1,34 10"* 1,08 1 0 " 1,52 IO" 1 1,52 10"*
*ds 4,0 104 4,0 10"* 4,0 10" 4,0 10" 4,0 10"* 4,0 10"
* e 0,70 0,69 0,71 0,69 0,69 0 ,6 8
** h [m/s] 5,05 10_i 4,40 10' 5 4,40 10° 5,13 10"3 4,83 10° 4,83 10°
**Ep D * [m2/s] 2,42 10'0 2,40 10°
0Orí 2 , 8 6  1 0 o 3,35 10° 3,18 10°
* valores fornecidos pelos autores, ** valores calculados pelas correlações do item 5.1
121
Na Tabela 5.2-4 são apresentados os valores de cada uma das condições restritivas 
específicas.
Tabela 5.2-4 Valores das condições restritivas específicas.
Condições restritivas específicas da microescala
Equação Caso 01 Caso 02 Caso 03 Caso 04 Caso 05 Caso 06
A.1-30a
n o 3
7,5 10' 1 6 , 8  1 0 1 6 , 2  1 0 ’ 1 6,9 10' 1 8 ,1  1 0 ’ 1 6 ,1  1 0 ' 1
A.1-30b
n o 3
2 , 0 2,3 2 , 2 1 ,8 2,7 2,7
A.1-55a
n o 2
4,6 10' 1 4,1 10’ 1 3,9 10' 1 3,4 10*1 5,0 10' 1 4,9 10' 1
A.1-55b
n o 2
3,1 3,6 3,5 2 , 8 4,3 4,3
Condições restritivas específicas da macroescala
A.2-36 1 .1  1 0 '1 1 , 2  1 0 ' 1 1 , 2  1 0 ' 1 9,9 10' 2 1 , 2  1 0 ' 1 1 ,2  1 0 ’ 1
A.2-37 6 .2  1 0 '2 6 , 8  IO' 2 6 ,6  1 0 '2 6,7 10’2 8 , 2  1 0 '2 8.4 10‘2
A.2-38 3.5 10' 7 3,7 10' 7 3,7 10’; 3,0 10_/ 3,6 10‘ 7 3,6 IO' 7
A.2-42 N 0 3 2.5 IO' 3 1 , 2  IO' 3 8 , 8  1 0 ^ 2 , 2  IO'"* 1,3 IO' 3 4.4 10‘3
A.2-82 N 0 2 1,7 10"* 7,1 10° 6,3 IO' 5 6,4 10° 8,9 10° 8 ,1  1 0 o
As condições restritivas específicas dadas pelas Equações (A .l-30a) e (A.1-55a) são 
calculadas para valores de concentração inicial de nitrato e concentração máxima de nitrito 
em cada experimento, respectivamente. Valores até 1 IO“4 kg/m 3 (0,lm g/L) ainda garantem 
que estas restrições sejam satisfeitas.
Como as condições restritivas específicas da microescala são satisfeitas, ou seja, o 
módulo de Thiele para os casos limites é menor que 10, é possível afirmar que o desvio 
espacial da concentração é menor comparativamente à concentração média intrínseca na fase 
fluida, o que permite concluir que a hipótese assumida para obtenção da Equação (A. 1-15) 
esteja correta. Com as condições restritivas específicas da macroescala também satisfeitas, o 
modelo de uma única equação pode ser empregado.
Os resultados do perfil de concentração do nitrato e nitrito ao longo do reator são 
apresentados nas Figuras 5.2-2 a 5.2-7, para as diferentes condições de operação apresentadas 
na Tabela 5.2-3.
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Comprimento do biorreator - [dm]
Figura 5.2-2 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3' - e nitrito - N-NO2' - ao 
longo do biorreator para o Caso 01.
Comprimento do biorreator -  [dm]
Figura 5.2-3 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3' - e nitrito - N-NO2" - ao
longo do biorreator para o Caso 02.
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Comprimento do biorreator - [dm]
Figura 5.2-4 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3' - e nitrito - N-NO2" - ao 
longo do biorreator para o Caso 03.
Figura 5.2-5 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3' - e nitrito - N-NO2" - ao
longo do biorreator para o Caso 04.
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Comprimento do biorreator - [dm]
Figura 5.2-6 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3' - e nitrito - N-NO2' - ao 
longo do biorreator para o Caso 05.
Comprimento do biorreator - [dm]
Figura 5.2-7 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3' - e nitrito - N-NO2' - ao
longo do biorreator para o Caso 06.
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Com base nesses resultados, é possível verificar que a constante da taxa de reação 
bioquímica não varia ao longo do reator, tanto para o nitrato como para a maioria dos 
experimentos do nitrito, mesmo na ausência de nitrato. Exceção pode ser observada no Caso
06 - maior concentração de alimentação - no qual os valores determinados numericamente são 
superiores aos obtidos experimentalmente. Este comportamento pode ser justificado pelo 
trabalho de Glass e Silvestein (1997), que faz referência ao fato de que, na ausência de nitrato, 
a constante da taxa de reação pode ser maior do que quando na presença.
Os desvios máximos obtidos no perfil de concentração com relação aos dados 
experimentais e a concentração máxima de nitrito obtida com relação à concentração de 
nitrato alimentada estão apresentados na Tabela 5.2-5. Os desvios máximos para o nitrato são 
calculados em relação à concentração de alimentação e para o nitrito em relação ao maior 
valor obtido experimentalmente.
Tabela 5.2-5 -  Desvios máximos da concentração e relação da concentração máxima
do nitrito obtida e a de nitrato alimentada.
Desvio máximo 
para 0  N -N O 3 (% )
Desvio máximo 
para 0  N -N O 2 (% )
Concentração máxima de 
N -N O 2 /  N -N O 3 alimentado 
(%)
Caso 01 7 ,2 17,3 6 8
Caso 02 4,3 4,5 69
Caso 03 2,3 1 0 ,2 70
Caso 04 5,5 6 ,1 6 6
Caso 05 3,2 16,2 69
Caso 06 14,0 25,0 67
Pode-se observar através da análise dos resultados a excelente concordância entre os 
resultados numéricos e experimentais. Essa concordância valida tanto o modelo proposto 
como o procedimento numérico utilizado, o que permite, assim, que outras situações sejam 
simuladas.
Tomando por base o Caso 03, são realizadas simulações variando-se a concentração de 
alimentação: 20 mg/L, 30 mg/L, 50 mg/L e 70 mg/L de N -N O 3'.
Os resultados dos perfis de concentração de nitrato e nitrito estão apresentados nas 
Figuras 5.2-8 e 5.2-9, respectivamente.
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Figura 5.2-8 -  Perfis de concentração de nitrato ao longo do reator para diferentes 
concentrações de N-NO3" na alimentação (Caso 03).
Figura 5.2-9 -  Perfis de concentração de nitrito ao longo do reator para diferentes
concentrações de N -N 0 2" na alimentação (Caso 03).
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É possível verificar, então, que o nitrato será totalmente degradado no biorreator, mas, 
com concentrações de alimentação superior a 50 mg/L N-NO3, haverá residual de nitrito na 
saída do reator. Para 70 mg/L, esse valor será muito superior ao permitido na legislação 
ambiental.
Também para o Caso 03 são realizadas simulações, variando-se a vazão de 
alimentação: 123 mL/min, 255 mL/min e 390 mL/min. Estes valores correspondem a 
velocidades de 2,5; 5 e 8 vezes à velocidade mínima de fluidização (2,01 10' 3 m/s; 4,17 10"3 
m/s e 6,40 10' 3 m/s, respectivamente).
Em função das novas velocidades de entrada, são calculadas as porosidades do leito 
através das equações apresentadas no item 5.1.1.2. Para a velocidade de 2,01 10' 3 m/s, a 
porosidade do leito é de 0,61 e para de 6,40 10' 3 m/s é de 0,78.
Os resultados estão apresentados nas Figuras 5.2-10 e 5.2-11, para o nitrato e nitrito, 
respectivamente.
Figura 5.2-10 — Perfis de concentração de nitrato ao longo do reator para diferentes 
vazões de alimentação (Caso 03).
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Figura 5.2-11 -  Perfis de concentração de nitrito ao longo do reator para diferentes 
vazões de alimentação (Caso 03).
Esses resultados demonstram que, mesmo com vazão de alimentação bastante alta, não 
haverá resíduo de nitrato na saída do reator. No entanto, para vazão de 390 mL/min, a 
concentração de nitrito na saída do reator é de 7,6 mg/L de N-NCV, valor bastante próximo do 
máximo permitido pela legislação.
Analisando-se as Figuras 5.2-10 e 5.2-11, verifica-se que quanto maior a vazão de 
alimentação, menor é o tempo de residência no biorreator, dificultando a biodegradação tanto 
do nitrato quanto do nitrito.
Para esse mesmo caso (Caso 03) são realizadas simulações variando-se o diâmetro do 
biorreator: 3,0 cm; 3,6 cm e 4,5 cm.
Os perfis de concentração para o nitrato e nitrito estão apresentados nas Figuras 5.2-12 
e 5.2-13, respectivamente.
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Figura 5.2-12 -  Perfis de concentração de nitrato para diferentes diâmetros do
biorreator (Caso 03).
Figura 5.2-13 -  Perfis de concentração de nitrito para diferentes diâmetros do
biorreator (Caso 03).
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Analisando-se as Figuras 5.2-12 e 5.2.13, verifica-se que quanto menor o diâmetro do 
biorreator, menor é a biodegradação no interior do biofilme, isso porque menor diâmetro 
implica em maior velocidade de fluidização - vazão de alimentação foi mantida constante - 
consequentemente menor tempo de residência prejudicando a biodegradação.
Simulações variando a altura do biorreator são realizadas: altura de 15 dm, 20 dm e 29 
dm, mantendo-se as condições hidrodinâmicas. Os resultados estão apresentados nas Figuras 
5.2-14 e 5.2-15, para o nitrato e nitrito, respectivamente.
Figura 5.2-14 -  Perfis de concentração de nitrato para diferentes alturas do biorreator
(Caso 03).
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Figura 5.2-15 -  Perfis de concentração de nitrito para diferentes alturas do biorreator
(Caso 03).
Estes resultados demonstram que a condição de contorno utilizada na saída do 
reator( derivada nula) está bem empregada, pois as três curvas estão coincidentes; e 
que um reator com 20 dm de comprimento é suficiente para garantir uma boa 
degradação tanto do nitrato quanto do nitrito, nestas condições de operação.
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5.3 DESNITRIFICAÇÃO EM UM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO COM 
SUPORTE DE AREIA E FONTE DE CARBONO ETANOL (Grenn et al.. 1995).
Grenn et al. (1995) apresentam os resultados obtidos em um reator biológico de leito 
fluidizado que opera com volume de 8,9 L e possui um diâmetro interno de 9 cm.
O material suporte utilizado é a areia e suas características físicas estão mostradas na 
Tabela 5.3-1.
Tabela 5.3-1. Características físicas do suporte -  partículas de areia.
Diâmetro médio 860 (im
Massa específica 2,65 g/L
A solução de alimentação possui 100 mg/L de nitrato e 70 mg/L de etanol, o que 
garante, segundo os autores, que o único substrato limitante seja o nitrato.
A vazão de alimentação é de 3,5 L/min.
O regime de operação assumido para o reator é o regime empistonado (“plug flow”). 
Esse regime é verificado em um experimento de traçador.
Os autores apresentam os perfis de concentração de nitrato e nitrito ao longo do reator 
sob diferentes condições de tempo de retenção (5 min a 1,5 min), ou seja, diferentes taxas de 
recirculação : nenhuma, 0,5 L/min e 1,7 L/min.
Os parâmetros do processo necessários para a determinação do perfil axial de nitrato e 
nitrito ao longo do reator, para diferentes experimentos, são apresentados na Tabela 5.3-2. 
Também são apresentados os parâmetros necessários para avaliar as condições restritivas 
específicas da microescala e macroescala associados ao modelo.
Os valores marcados com um asterisco (*) são valores fornecidos por Grenn et al. 
(1995) e os marcados por dois asteriscos (**) são obtidos por correlações apresentadas no 
item 5.1.
Seguindo a metodologia empregada no item 5.1, são determinados os parâmetros 
cinéticos » KNOj > RmNO} av|yK ’ k no2 '  a Partir dos dados apresentados por
Grenn et al. (1995), conforme Apêndice B. Os valores de concentração e os parâmetros 
cinéticos são dados em concentração de nitrato (N 0 3 ~) e nitrito (N0 2 ~)-
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Tabela 5.3-2 -  Parâmetros necessários para a determinação dos perfis de concentração
e das condições restritivas específicas.
Parâmetros
*NÜ3 na alimentação fkg/mÍ 1,00 10'1
*NC>2 na alimentação [kg/mJ] 0,0
* Cone. biomassa g/L] Vss 16,0
% { v p ) ' [m/s] 9,1 10'3
* Deff\w  N 0 3 [m2/s] 8,15 10'1Ü
* D e ^ N O , [m2/s] 8,15 10'10
♦ ♦ js-
k no2 [kg/m3] 1,67 10'2
♦ ♦ TS-
k no2 [kg/m3] 3,2 10"*
RmNOj av yK [kg/m3s] 2,70 IO'3
** RmN02av YK [kg/m3s] 1,77 IO'3
* Espessura do biofilme [m] 1,6 10-4
*d s [m] 8,6 10-4
** c 0,50
** h [m/s] 5,3 10°
* * E p D * [m2/s] 5,0 10°
A difusividade efetiva na microescala Deff\ , calculada conforme correlaçãoyK
apresentada no item 5.1.1.3, Equação (5.1-8), para uma de 1,5 10'9 m2/s, possui o
valor de 6,9 IO'10 m2/s, valor semelhante ao fornecido por Grenn et al. (1995).
Dessa forma, são analisadas as condições restritivas específicas e obtidos os perfis de 
concentração.
Os valores das condições restritivas específicas são apresentadas na Tabela 5.3-3.
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Tabela 5.3-3 Valores das condições restritivas específicas.
Condições restritivas específicas da 
microescala
Equação
A.l-30a 1,3
N 0 3
A.1-30b 2,3
N 0 3
A.1-55a 3,8
N 0 2
A.1-55b 1,6 1 0 1
N 0 2
Condições restritivas específicas da 
macroescala
A.2-36 1.8 10*1
A.2-37 1,2 1 0 ' 1
A.2-38 6,8 10"8
A.2-42 N 0 3 1,1 IO'2
A.2-82 N 0 2 1,8 IO'2
As condições restritivas específicas, dadas pelas Equações (A.l-30a) e (A.l-55a), são 
calculadas para valores de concentração inicial de nitrato - 5,55 10'2 kg/m3 NO3 (55,5 mg/L 
NO3) - do experimento com recirculação de 1,7 L/min e a concentração máxima de nitrito no 
experimento sem recirculação, respectivamente.
As condições restritivas específicas da microescala para o nitrato são totalmente 
garantidas. A restrição dada pela Equações (A.l-30a) para o nitrato tem seu valor superior ao 
valor estabelecido como limite ou seja, maior que 10, quando a concentração de nitrato é 
inferior a 8 10"4 kg/m3 (0,8 mg/L), valor esse inferior a Ks.
Para 0 nitrito, a condição restritiva específica dada pela Equações (A.l-55a) só é 
garantida para valores de concentração de nitrito acima de 5 1 O ^g /m 3 (0,5 mg/L) NO2, valor 
esse que é maior que Ks A condição restritiva específica dada pela Equações (A.l-55b) para 
o nitrito é um pouco superior ao valor limite.
Quando essas condições restritivas específicas da microescala ultrapassam um pouco 0 
valor limite estabelecido, ou seja, o módulo de Thiele para os casos limites é maior que 10, 0 
modelo desenvolvido pode não representar com precisão 0 sistema estudado, já que não se 
pode garantir que o desvio espacial da concentração é menor comparativamente à média 
intrínseca na fase fluida, em todos os pontos do biorreator.
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O perfil de concentração de nitrato e nitrito ao longo do biorreator é obtido para 
diferentes condições de recirculação. Os resultados estão apresentados nas Figura 5.3-1 a 5.3- 
6 . Esses resultados são apresentados em concentração de NO3' e de NO2" pois é desta forma 
que os autores os apresentam.
sem  reciclo
Figura 5.3-1 -  Perfil de concentração de nitrato (N O 3') ao longo do biorreator sem
recirculação.
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sem  reciclo
Figura 5.3-2 -  Perfil de concentração de nitrito (NO2") ao longo do biorreator sem
recirculação.
reciclo= 0,5L/min
Figura 5.3-3 -  Perfil de concentração de nitrato (N 03‘) ao longo do biorreator com
recirculação de 0,5 L/min.
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Figura 5.3-4 -  Perfil de concentração de nitrito (NO2’) ao longo do biorreator com
recirculação de 0,5 L/min.
reciclo= 1 ,7L/min
Figura 5.3-5 -  Perfil de concentração de nitrato (NO3') ao longo do biorreator com
recirculação de 1,7 L/min.
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reciclo= 1,7L/min
Figura 5.3-6 -  Perfil de concentração de nitrito (NO2 ) ao longo do biorreator com
recirculação de 1,7 L/min.
Nas Figuras 5.3-1, 5.3-3 e 5.3-5 são apresentados os perfis da concentração de nitrato 
para os três casos estudados.
É possível observar que o modelo representa com precisão os perfis de concentração 
ao longo do reator. Os desvios máximos da concentração de nitrato obtidos numericamente 
em relação aos dados experimentais estão apresentados na Tabela 5.3-4. Estes desvios são 
calculados em relação à concentração de alimentação.
Tabela 5.3-4 -  Desvios máximos da concentração de nitrato.
Desvios máximos 
para 0 NO3 (%)
Sem recirculação 8,9
Recirculação de 
0,5 L/min
32,0
Recirculação de 
1,7 L/min
9,4
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Nas Figuras 5.3-2. 5.3-4 e 5.3-6 são apresentados os perfis da concentração de nitrito 
para os três casos estudados. Nesses perfis verifica-se uma boa predição do comportamento da 
biodegradação/produção do nitrito. A diferença encontrada entre os resultados numéricos e os 
encontrados experimentalmente pode ser justificada em função de as condições restritivas 
específicas da microescala ultrapassarem um pouco o limite estabelecido nas Equações 
(A.1.55-b) e em função da dificuldade de determinação precisa dos parâmetros cinéticos do 
nitrito.
140
5.4 DESNITRIFICAÇÃO EM UM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO COM 
SUPORTE DE CARVÃO ATIVADO E FONTE DE CARBONO MELAÇO (Coelhoso et 
a l,  1992).
Coelhoso et al. (1992) apresentam os resultados de desnitrifícação em um reator 
biológico de leito fluidizado que é o mesmo utilizado no item 5.2.
O material suporte utilizado é o carvão ativado e suas características físicas estão 
mostradas na Tabela 5.4-1.
Tabela 5.4-1. Características físicas do suporte -  partículas de carvão ativado.
Diâmetro médio 1,69 mm
Massa específica 1,18 mg/cm3
A alimentação do reator é obtida pela adição na corrente de água de solução 
concentrada de melaço e solução contendo nitrato de sódio, fosfato de sódio e fosfato de 
potássio. A composição da alimentação é apresentada na Tabela 5.4-2.
Tabela 5.4-2 Composição da alimentação
Composição alimentação
Melaço 1,1 g/L
NaN03 0,2 g/L
k h 2p o 4 0,01 g/L
NaHP04.12H20 0,02 g/L
A vazão de alimentação é de 560 mL/min.
Detalhes do processo para colocar em operação o reator e da metodologia analítica 
empregada para determinar as concentrações dos substratos são apresentados por Coelhoso et 
al. (1992).
Com a utilização de carvão ativado como suporte, é observado, segundo os autores, 
uma homogeneidade na espessura do biofílme ao longo do reator, diferentemente do que 
ocorre quando o suporte é areia. Isso é devido à semelhança de densidade entre o biofílme e o 
suporte, à porosidade e rugosidade do suporte.
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Na Tabela 5.4-3 são apresentados os parâmetros do processo necessários para a 
determinação do perfil axial de nitrato ao longo do reator para os diferentes experimentos. 
Também são apresentados os parâmetros necessários para avaliar as condições restritivas 
específicas da microescala e macroescala associadas ao modelo.
Tabela 5.4-3 -  Parâmetros necessários para a determinação dos perfis de concentração 
___________________ e das condições restritivas específicas. _______________
Parâmetros Caso 01 Caso 02 Caso 03
*N-N03 na alimentação 
[kg/m3l
2,16 10'2 2,86  10‘á 4,06 IO’2
*N-N02 na alimentação 
[kg/m3]
6,0 10-4 2,0  10"* 6,0 10*
*Conc. biomassa [g/L] 13,3 11,2 13,8
*£p(vpY [m/s]
9,0 IO’3 9,0 10'3 9,0 10'3
* ^NO^w [m2/s] 1,5 10‘y 1,5 10‘y 1,5 10"y
* ^N02w [m2/s] 1,5 10'9 1,510'9 1,5 10‘9
**k no., [kg/m3] 5,00 10-4 5,00 10* 5,00 10*
♦ ♦ ry-
k no2 [kg/m3] 5,00 10-4 5,00 10"4 5,00 10*
RmN03 Ov\
[kg/m3s]
2,16 10‘3 2,15 10'3 2,53 10'3
[kg/m3sl
1,2 10*3 1,2 10 '3 1,4 10‘3
* Espessura do 
[m]
biofilme 8,08 10-4 7,87 10* 6,86 104
*ds [m] 1,6 IO’3 1,6 10 '3 1,6 10‘3
% 0,74 0,78 0,77
**h [m/s] 3,43 10° 3,45 10'5 3,54 10'5
**sp D * [m2/s] 5,61 IO"1
toO
«N 6,20 10*
* valores fornecidos pelos autores, ** valores calculados .
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Na Tabela 5.4-4 são apresentados os valores de cada uma das condições restritivas 
especificas.
Tabela 5.4-4 Valores das condições restritivas específicas.
Condições restritivas específicas da microescala
Equação Caso 01 Caso 02 Caso 03
A.l-30a
n o 3
6,6 5,5 4,4
A.l-30b
n o 3
4,3 101 4,2 101 4,010’
A.l-55a
n o 2
8,4 9,7 5,8
A.l-55b
n o 2
3,2 101 3,1 101 3,0 101
Condições restritivas específicas da macroescala
A.2-36 6,9 10' 1 6,0 10’ 1 7,1 10'1
A.2-37 7,8 10' 1 6,5 10' 1 8,6 1 0 '1
A.2-38 1,8 10"6 1,6 10^ 2,1 10^
A.2-42 N 0 3 5,1 10'J 2,6 10‘J 1,8 IO'3
A.2-82 N 0 2 2,2  10'2 3,7 IO'2 9,1 IO’3
As condições restritivas específicas dadas pelas Equações (A.l-30a) e (A.l-55a) são 
calculadas para valores de concentração inicial de nitrato e a concentração máxima de nitrito 
em cada experimento : 7,2 ; 5,2 e 13 mg/L, respectivamente.
As condições restritivas específicas dadas pelas Equações (A .l-30a) e (A .l-55a), 
para o nitrato e nitrito, só são garantidas para valores de concentração de nitrato e nitrito 
acima de 8 mg/L e 5 mg/L, respectivamente. Esses valores são maiores que os respectivos Ks 
As condições restritivas específicas dadas pela Equações (A.l-30b), para o nitrato, e (A.1- 
55b), para o nitrito, ultrapassam o valor limite estabelecido que é 10.
As concentrações máximas de nitrato, nos Casos 01, 02 e 03, são iguais a 21,6 ; 28,6 e 
40,6 mg/L, respectivamente, garantindo concentrações superiores a 8 mg/L em uma 
representativa extensão na região de degradação do nitrato.
Já as concentrações máximas de nitrito, nos Casos 01, 02 e 03, são 7,2; 5,2 e 13 mg/L, 
respectivamente, não garantindo concentrações superiores a 5 mg/L em grande extensão da 
região de produção e degradação do nitrito.
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Desta forma, o modelo será utilizado para predizer o perfil de concentração do nitrato 
no interior do biorreator, sendo os resultados obtidos numericamente comparados com os 
resultados experimentais apresentados por Coelhoso et al. (1992).
Os perfis da concentração de nitrato ao longo do biorreator, para os Casos 01, 02 e 03, 
são apresentados nas Figuras 5.4-1 a 5.4-3.
Comprim ento do biorreator - [dm]
Figura 5.4-1 -  Perfil de concentração de nitrato - N -N O 3 ' - ao longo do biorreator para
o Caso 0 1 .
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Comprim ento do biorreator - [dm]
Figura 5.4-2 -  Perfil de concentração de nitrato - N -N O 3 ' - ao longo do biorreator para
o Caso 02.
Comprim ento do biorreator - [dm]
Figura 5.4-3 -  Perfil de concentração de nitrato - N-NO3" - ao longo do biorreator para
o Caso 03.
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Observando as Figuras 5.4-1, 5.4-2 e 5.4-3, é possível verificar que o resultados 
obtidos numericamente estão em conformidade com os resultados experimentais.
Os desvios máximos da concentração de nitrato obtidos numericamente em relação 
aos dados experimentais estão apresentados na Tabela 5.4-5. Estes desvios são calculados em 
relação à concentração de alimentação.
Tabela 5.4-5 -  Desvios máximos da concentração de nitrato.
Desvios máximos 
para o NO3 (%)
Caso 01 5,3
Caso 02 20,6
Caso 03 8,3
Analisando-se os resultados apresentados nos itens 5.2, 5.3 e 5.4, pode-se concluir que 
o modelo desenvolvido permite predizer com boa precisão o perfil de concentração no interior 
de um biorreator de leito fluidizado, apresentando muito boa concordância com os dados 
experimentais. Através desse estudo, é possível se determinar as condições restritivas 
específicas para garantir a validade do modelo de uma equação e utilizar o modelo 
desenvolvido para predizer o desempenho do biorreator para diferentes condições 
operacionais.
CAPÍTULO VI
CONCLUSÕES E SUGESTÕES
A presente Tese de Doutorado tem como objetivo principal o desenvolvimento do 
modelo completo de uma única equação para descrever a transferência de massa no processo 
de biodegradação de efluentes líquidos em reatores com biofilme, utilizando a metodologia da 
Média no Volume (Whitaker, 1999). O modelo considera as diferentes escalas de 
heterogeneidade que caracterizam o biorreator, com a finalidade de conhecer a influência que 
os parâmetros, que governam o fenômeno de transporte de massa com reação no interior do 
biofilme, têm na determinação dos coeficientes efetivos presentes nas equações governantes.
Para avaliar o modelo desenvolvido na Tese, foi estudado o processo de 
desnitrificação em reatores de leito fluidizado com o objetivo de obter os perfis de 
concentração de nitrato e nitrito ao longo do biorreator. Os resultados foram comparados com 
resultados apresentados na literatura.
Neste trabalho são apresentados os resultados obtidos em três processos de 
desnitrificação:
1. Desnitrificação em um reator de leito fluidizado com suporte de areia e fonte de 
carbono melaço.
2. Desnitrificação em um reator de leito fluidizado com suporte de areia e fonte de 
carbono etanol.
3. Desnitrificação em um reator de leito fluidizado com suporte de carvão e fonte de 
carbono melaço.
No desenvolvimento do modelo, algumas condições restritivas são assumidas, 
impondo que condições específicas associadas ao modelo devam ser garantidas para que o 
modelo possa predizer o perfil de concentração no interior do biorreator com precisão. Isso é 
verificado em cada caso estudado.
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Para a solução desses problemas a metodologia numérica empregada é o Método de 
Volumes Finitos com arranjo de variáveis co-localizadas e função de interpolação WUDS.
No estudo da desnitrifícação em um reator de leito fluidizado com suporte de areia e 
fonte de carbono melaço, diferentes condições operacionais foram estudadas e em todos os 
casos as condições restritivas associadas ao modelo, tanto na microescala quanto na 
macroescala, foram garantidas. Os resultados obtidos apresentaram excelente concordância 
com os resultados experimentais. O desvio máximo de concentração de nitrato (N-N0 3 *) em 
relação à concentração de alimentação é de 14% e o de nitrato (N-NO2") em relação à 
máxima concentração obtida experimentalmente é de 25%.
Na condição de operação do biorreator é observada a formação de grande quantidade 
de nitrito (N -N O 2"), chegando a valores de 70% da concentração de nitrato (N -N O 3 ’) da 
alimentação. Este máximo ocorre quando a concentração de nitrato é zero e isso se deve a 
grande diferença entre as constantes cinéticas de degradação do nitrato e nitrito.
Para um dos casos estudados (Caso 03), foi realizada, uma análise da sensibilidade 
paramétrica de algumas variáveis do processo:
1. a concentração de alimentação: 20 mg/L, 30 mg/L, 50 mg/L e 70 mg/L de N -N O 3 '. 
Verifica-se, mesmo em concentrações altas, que o nitrato é totalmente degradado 
no biorreator, mas, com concentração de alimentação superior a 50 mg/L, haverá 
residual de nitrito na saída do reator e para 70 mg/L haverá valor superior ao 
permitido na legislação ambiental.
2. vazão de alimentação: 123 mL/min, 255 mL/min e 390 mL/min. Os resultados 
demonstram que, quanto maior a velocidade de alimentação, menor o tempo de 
residência no biorreator, dificultando a biodegradação. Mesmo assim, com 
velocidades altas de alimentação, não ocorre resíduo de nitrato na saída do reator, 
mas ocorre resíduo de nitrito quando a velocidade de alimentação é 8 vezes a 
velocidade mínima de fluidização. Este resíduo é próximo ao máximo permitido 
pela legislação.
3. diâmetro do reator: 3 cm; 3,6 cm e 4,5 cm. Os resultados demonstram que quanto 
maior o diâmetro do reator, mantendo-se a vazão de alimentação constante, um 
menor comprimento de biorreator é requerido para uma total biodegradação. Isso 
porque maior diâmetro corresponde a uma menor velocidade de alimentação, 
resultando em um maior tempo de residência favorecendo a biodegradação.
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4. Comprimento do biorreator: 15 dm, 20 dm e 29 dm. Os resultados demonstram 
que a condição de contorno utilizada na saída do reator está bem empregada; e que 
um reator com 20 dm de comprimento é suficiente para garantir uma boa 
degradação do nitrato e nitrito nesse caso.
No estudo da desnitrifícação em um reator de leito fluídizado com suporte de areia e 
fonte de carbono etanol, diferentes taxas de recirculação foram estudadas: nenhuma, 0,5 l/min 
e 1,71/min. As condições restritivas específicas associadas ao modelo, para o nitrato são 
garantidas e, para o nitrito, ultrapassam um pouco o limite estabelecido.
Os perfis de concentração de nitrato para as diferentes taxas de recirculação 
representam com excelente concordância os dados experimentais, sendo o desvio máximo 
para o nitrato, em relação à concentração de alimentação, é de 32%. Para o nitrito, os perfis 
apresentam uma boa concordância. A diferença encontrada entre os resultados numéricos e os 
experimentais pode ser justificada em função de as condições restritivas específicas da 
microescala ultrapassarem um pouco o limite estabelecido e em função da dificuldade de 
determinação precisa dos parâmetros cinéticos do nitrito.
Através desses resultados, é possível observar que a concentração máxima de nitrito 
no interior do biorreator é bastante baixa em relação à concentração de nitrato da alimentação 
e que esta concentração máxima ocorre quando ainda existe concentração significativa de 
nitrato no biorreator. Isso é devido à semelhança das constantes cinéticas de biodegradação 
das duas espécies químicas.
No estudo da desnitrifícação em um reator de leito fluidizado com suporte de carvão e 
fonte de carbono melaço, diferentes condições operacionais foram estudadas. As condições 
restritivas associadas ao modelo na microescala, para o nitrato, foram garantidas em uma 
representativa extensão na região de degradação do nitrato; e para o nitrito, não o foram. 
Dessa forma o modelo só é capaz de predizer com boa precisão o perfil de concentração de 
nitrato no interior do biorreator. O desvio máximo de nitrato em relação à concentração de 
alimentação é de 20%.
Com base nesses estudos, o modelo completo de uma única equação desenvolvido 
nesta Tese de Doutorado, dado pelas seguintes equações: equação para modelo cinético de 
primeira ordem - Equação(3.2-164); equação para reações seqüenciais (A ^ B ^ C )  e modelo 
cinético de Monod modificado para a espécie química A - Equação (A.2-13) - e, para a 
espécie química B  - Equação (A.2-77) - , descreve a transferência de massa no processo de
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biodegradação de efluentes líquidos em reatores com biofilme. Para a utilização deste modelo, 
é necessário que as condições restritivas específicas associadas ao modelo sejam satisfeitas.
Analisando-se os resultados obtidos, pode-se concluir, também, que o algoritmo 
numérico foi desenvolvido e implementado de forma a predizer com boa precisão o perfil de 
concentração no interior do biorreator.
A partir das conclusões apresentadas, podem ser sugeridos novos trabalhos que 
utilizem o modelo de uma única equação desenvolvido através da metodologia da Média do 
Volume e considerando as diferentes escalas de heterogeneidade existentes no biorreator para 
resolver problemas como:
1. Sistemas com multisubstratos que seguem o modelo cinético dado pela Equação 
(2.4-24) como por exemplo a desnitrificação avaliando também a fonte de carbono.
2. Sistemas aeróbios.
3. Sistemas com inibição por substrato (como por exemplo a degradação do fenol), 
por produto e por compostos inibidores ( como por exemplo, na desnitrificação, a 
inibição por chumbo).
4. Sistemas que considerem o crescimento do microrganismo.
5. Diferentes tipos de biorreatores com biofilme como por exemplo leito fixo e 
fluidização inversa.
6. Sistemas que possuem células livres na fase líquida, considerando-se a cinética de 
biodegradação.
Sugere-se, também, o desenvolvimento de um modelo incluindo mais uma escala de 
heterogeneidade no interior do microrganismo, bem como a solução do problema de 
fechamento.
Outra sugestão é a obtenção do modelo de duas equações, e sua utilização no processo 
de desnitrificação, quando as condições restritivas específicas, associadas ao modelo de uma 
única equação, não são satisfeitas.
Sugere-se, ainda, o estudo da influência das variáveis: porosidade do leito e 
coeficiente de dispersão no processo de desnitrificação.
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APÊNDICE A
DESENVOLVIMENTO DA FORMULAÇAO PARA 
CINÉTICA DE MONOD MODIFICADA E REAÇÕES 
SEQÜENCIAIS.
Neste apêndice é apresentado o desenvolvimento para reações seqüenciais - A->B->C
- quando a cinética de reação segue o modelo de Monod modificado. São demonstradas as 
etapas do desenvolvimento que diferem do procedimento adotado para cinética de primeira 
ordem.
A.1 FORMULAÇÃO DA MICROESCALA.
A equação governante e as condições de contorno e inicial para a espécie química A 
podem ser escritas como:
= V -(ÍS1VCA ) ,  na fase y
õ t 1
(A .l-1)
C.C.1 - n yK- ^ V C i  = Y T c ~'  em ^
A +(- a
(A. 1-2)
C.C.2 CA (r,t), em os/7e 
C.I CA = ^ ( r ) ,  e m t  = 0
(A. 1-3) 
(A. 1-4)
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Seguindo o mesmo procedimento utilizado na cinética de primeira ordem, a equação 
de transporte para a concentração média intrínseca na fase y, (C ^)r , é dada pela Equação 
(3.1-21), desde que seja desprezada qualquer variação na constante da taxa de reação, RmA, na
interface /KV
+ ( ^ ) , V£r + ^ 7 +
+
% 1""
4*
- t f (A. 1-5)
onde av é a área superficial, a qual é definida pela Equação (A. 1 -6):i yK
(A. 1-6)
e a concentração modificada média,, (cA) , é definida pela Equação(Al-7)
\ * YK
c, -<£4 (A. 1-7)
Como visto para cinética de primeira ordem, esta equação apresenta três problemas 
que devem ser resolvidos. O primeiro, que é a  presença de uma concentração média
intrínseca, {Ca) 7 , dentro da integral de área , é resolvido da mesma forma que para a
cinética de primeira ordem. Isto toma a Equação (A. 1-5) em:
õ t
= V. eyV{CAy —  ín YK CÃ dA
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Os outros dois problemas que são: a presença de uma concentração modificada média, 
, no termo de reação e a presença do termo CA dentro da integral de área , o qual
se refere ao desvio espacial da concentração, são novamente avaliados para a cinética de 
Monod modificada.
Para o termo de reação, tem-se:
C CA -dA (A. 1-9)
Sabe-se também que na maioria dos problemas práticos de difusão de fluidos em 
materiais porosos, o desvio espacial da concentração é bastante pequeno em comparação à 
concentração média intrínseca na fase fluida, fàto que será avaliado posteriormente.
Aplicando-se a decomposição espacial da concentração pontual, dada pela Equação 
(3.1-20), obtém-se:
{ C a ) 1 + C Á
K a +{Ca Y  +CA
d A  =
x+ yy
( C a ) '
A j k  J K a + ( C a ) ’
-V
dA (A .l-10)
x+v
Realizando-se uma expansão em série de Taylor do integrando, e avaliando-o no 
centróide, obtém-se a expressão:
(Ca Y
k a + { C a Y
+ (C a Y
^ A  + ( C a Y  ,
/
+
{CaY
K a + (Ca Y
(A.l-11)
Avaliando a ordem de grandeza de cada termo da série tem-se :
(c * l
_ (CaY
* Ka + (CaY
+ 0 roKA„ (Ca Y
.(K A + ( c Ay y . c \KA + ( f AY )
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+ O Vq K (CaY
{k a +{c a y ) í {k a +{c a Y \
(A.l-12)
As condições restritivas são: 
raK A
\fcÁ + {cÁy Y c
« 1
r ; K Ã
[k a  +{Ca Y Y
« 1
(A.l-13)
(A.l-14)
casos:
Para que se obtenha as condições restritivas específicas, serão avaliados os seguintes
a) Ka »  (Ca )y => y - « l  e « 1
b) Ka «  (CAy r n K * „ r o & A  .  ^  K a« 1  e ------------ « 1 .  Como ------—  « 1 ,  entao as
(CA)r Lc (CaY  l i  
.2
{CaY
r v
condições restritivas específicas são —  « 1  e - y  « 1 ,  ou seja, as mesmas da cinética de
C L q
primeira ordem
Portanto o termo de reação toma-se:
* i^« vL (c /) = R m A a v L --- C^A}  ~.y
'i*  KA +{cAy
(A.l-15)
e a Equação (A. 1 -8) resulta em:
y Ôt ■V(c aY  J-V CA dA
AyK
[Ca Y
■pç K a +(Ca Y
(A.l-16)
Para resolver o Problema de Fechamento, é necessário obter a equação diferencial 
governante para o desvio espacial da concentração.
Sabe-se que
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CA =CA - ( C A)y
A equação diferencial governante para concentração pontual da espécie química A na 
microescala, Ca, e suas condições de contorno, são dadas pelas Equações (A. 1-1) a (A. 1-4)
ÕCA
ôt
C.C.l
C.C.2
C.I
V - ( ^ V C ^ ) ,  na fase 7
- nrK. ^ v c A RmÁ C Â
c a + k a
em
CA = d^'(r,t),
c A = m r ) ,
em ye
em t = 0
(A. 1-18a)
(A. 1-18b)
(A. 1-18c) 
(A.l-18d)
A equação diferencial governante para a concentração intrínseca, {CA)y , dada pela 
Equação (A. 1-16), pode ser escrita por:
% ^ = v - k v(^> r )+^ '  K \ ^ ( c Ay ) +
otr<j
■eYl av JK
K í (Ca Y
{Ca Y
(A .l-19)
Subtraindo-se a Equação (A.l-19) da Equação (A. 1-18a), é possível obter a equação 
governante para o desvio espacial da concentração.
ô C À
• e / V - aprya
CA dA 'y *^v|
(CaY +Ka
(A. 1-20)
Da mesma forma, utiliza-se a Equação (A.l-17) para obter as condições de contorno.
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C.C.l - n ^ - t y V C A ---------RmA ------ =
(CA)r +CA+ K A
= nyK ^ V ( C A)r + Rm^ £ . à ------, em (A.l-21)
{Ca Y  +Ca + K a
C.C.l CA = d%f(r,t),  em o ^ e (A. 1-22)
C.I CA = o f ( r ) ,  em í = 0 (A. 1-23)
Como para cinética de primeira ordem, tem-se que o termo não local pode ser 
desprezado em relação ao termo difusivo, desde que as condições restritivas específicas dadas
(  „2 A
por rQ «  £Y e
K L s L a  J
« 1  sejam válidas. O Problema de Fechamento pode ser tratado
*
como quasi-estacionário quando a condição restritiva específica dada por -- - - -  » 1  é válida.
iy
Como CA «  {CA)y , en tão ------C ----------------------------------------
( c Ay  + c a + k a ( c Ay  + c a + k a
Portanto o Problema de Fechamento toma-se:
0 = v  ( ^  VCÃ) - e ~ l (Vür ) ( ^  V(CAy ) +  (A .l-24)
{CA) +K a
~ R (C
C.C.l . ^ V ( Q ) r + mA) A/  em (A. 1-25)
(Ca ) + K a
C.C.l CA = & r(r , t ) ,  em (A.l-26)
Nota-se que nas duas Equações (A.l-24) e (A. 1-25) aparecem respectivamente os
/ \r  R-mA (Ca Ytermos fontes de volume e fonte de superfície, envolvendo yfyV(CAy  e ------- -— -— . Faz-se
{Ca ) +k a
164
então uma estimativa da contribuição de cada fonte no campo de CA . Para tanto, avalia-se a 
ordem de grandeza de cada termo das equações. Desta forma tem-se que a contribuição dos
termos fontes de volume no campo de CA é
C t
No Volume
t y V(CA)7 , l
a v\ jK ^ m A
1ík
 ^ e r ^  , (cAy+K a  _
(A. 1-27)
e a contribuição dos termos fontes de superfície é:
CA — n. t  v /r  V ly f  (CaY 11 K J
Na Superficie
7  \  A) > ^
{(CaY + K a ),
(A. 1-28)
A contribuição do termo fonte de volume envolvendo V (C^)r  é muito menor que a
contribuição do termo fonte de superfície envolvendo este mesmo parâmetro; logo este termo 
pode ser desprezado da Equação (A. 1-24).
De posse das informações sobre a contribuição dos termos fontes de superfície no
campo de CA , dada pela Equação (A. 1-28) e da estimativa da ordem de grandeza de 
V(CA)r , tem-se
C t = 0
Na Superficie
f { c Ay + 0
f-yR-mA (Ca )'
{c Ãy  + k a
(A. 1-29)
Com base nesta equação, é possível fazer uma comparação entre CA e (CA)y . A fim
de satisfazer a condição utilizada anteriormente de que Ca « ( C a)’ , é necessário analisar os 
termos da Equação (A. 1-29).
Com relação ao primeiro termo, pode-se concluir que CA é muito menor 
comparativamente a (CA)Y , isto porque i y « L c .
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Com relação ao segundo termo da equação, deve-se considerar os casos limites, ou
seja:
a) KA» ( C Ay  
Ca =  0
Na Superficie
-y ^y-^ -mA
Le QfKÁ (Ca)’
Portanto as condições restritivas nesse caso são: 
h
l „ m ,K
£ y RmA « 1
A
Considerando £y = av | 1 e <j>i = Lc yic
Rmá
(modulo de Thiele de cinética de
primeira ordem (Fogler,1999)) tem-se que 7 = (j)^ 2
^ k a
fp  \ 2-C y
\ L C
b) KA« ( c Ay
= 0
Na Supetficie
l i I r  \r ^ yr ™a(Ca Y
± { C a )'
m c Ay
Portanto as condições restritivas nesse caso são:
« 1 y R-rnA
m c Ay
« i
Considerando £y =av | 1 e (j)0 =Lc ^vlyK
Í® }{C a Y
(modulo de Thiele de cinética de
ordem zero(Fogler,1999)) tem-se que y^-mA
f t  \ 2
m c Ay KLcJ
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Segundo Whitaker (1999), para a maioria dos problemas práticos, quando o modulo de 
Thiele for menor que 10 e í y é algumas ordens de grandeza menor queLc indica que as
condições restritivas são satisfeitas, ou seja, são menores que um.
Portanto as condições restritivas específicas para os casos limites são:
=  Z ,
a. DVK^--- « 1 0
s ? K A
« 1 0
(A.l-30a)
(A.l-30b)
Desta forma pode-se concluir que CA é muito menor comparativamente a (CA)y 
Portanto o Problema de Fechamento toma-se:
„2  c~ er ‘a - U  r»a (c a Y
{ C a Y + K a
(A. 1-31)
C.C.l - ^ ( C a Y  + RmÁ ^  em A ^  (A. 1-32)
{Ca )7 + K a
C.C.l CA = d ^ ( r , t ) ,  em ostfe (A. 1-33)
As expansões em série de Taylor para os termos (CA)Y e V (C ^)r são dadas a seguir:
(C a Y
(Ca Y  + k a
_  (CaY
x + y y (CaY +Ka
+ y Y -v
{Ca Y
{Ca Y  +%a
+
1
+ - y Y yY - v v (Ca Y
{CaY +K a
+ ......(A. 1-34)
v (Ca Y  = v (c a )7 + y r x v ( c Ay + ,x + y Y x
(A. 1-35)
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Estimando a ordem de grandeza dos termos das Equações (A. 1-34) e (A. 1-3 5) e 
substituindo nas Equações (A. 1-31) e (A. 1-32) tem-se que:
V 2 C^ =
( 1 D > v^\yic mA (CaY -t- n
f  \ 
r° K  (Ca Y
f \ D \
av\jK
 ^ er ^  ^ (Ca Y  + k a X {(Ca Y  + K a )[(Ca Y  + K a )  ^ er ^  ,
(A. 1-36)
C.C.l - n ^ - V C ^ + n.yK
C \
\ ^ c \  J
V(Ca )' +
+ (CaY 4- n R-mA 'o , ^A
1-------------------
[ S f j (CaY  + k a
T KJ
X \ c aY + k a)J (CaY + K a _
, em c2R^ k
(A. 1-37)
Avaliando as ordens de grandeza dos termos de forma análoga ao procedimento 
efetuado para o termo de reação, chega-se às seguintes condições restritivas específicas
V T
« 1  e - j -  « 1. Quando estas duas condições restritivas específicas são impostas, o 
Problema de Fechamento pode ser expresso da seguinte forma:
V2 Q = -
í  \ n \
®v\yK wA (Ca Y
J (Ca Y  + k a
C.C.l - n yK-VCi  = ttv V(Cá )y , «-ri {CaY
(A. 1-3 8)
, em (A. 1-39)
C.C.2 CA(r + i i) = CA{f,)> * = 1 ,2 ,3 (A. 1-40)
A Equação (A. 1-33) foi removida do Problema de Fechamento estudado, substituindo- 
se pela condição de periodicidade, a qual estabelece que o modelo é periódico espacialmente.
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Para determinar CA propõe-se uma solução em função dos termos fontes da seguinte
forma:
CÁ = b ^ l f A)' +  S (Ca Y
(Ca Y  + K a
+ ¥ (A. 1-41)
onde b  é uma função vetor e s e \\f são funções escalares, denominadas de variáveis de 
fechamento. Para determiná-las propõem-se os seguintes problemas:
Problem a I
V2* =  0
C.C.l - n yK Vb = nyK, e m o s ^  
Periodicidade : b(r  +£{) = b(r),  i = 1, 2, 3
(A.l-42a) 
(A.1-42b) 
(A.1-42c)
Problem a II
V 2s =
C.C.l - n ^ - V s  iK
K-mA
V /  y
Periodicidade : s ( r + i  ; ) = s ( r ) , i = 1, 2, 3
(A.1-43a)
(A.1-43b) 
(A.1-43c)
Problema III
V2y/ = 0
C.C.l - n r K Vy/ = 0,  e m o s ^  
Periodicidade: y  ( r +i  t ) = y  ( r ) , i = l , 2 , 3
(A.1-44a) 
(A.1-44b) 
(A.1-44c)
Uma solução da Equação (A. 1-44) é constante e prova-se que if/=0 (Quintard e 
Whitaker,1993).
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De posse da solução para CA , pode-se ao substituí-la na Equação (A. 1-16) obter a 
forma fechada da equação diferencial governante para ( C j ) y .
Os termos (CA)r e V(CA)r podem ser removidos da integral, por serem estes 
constantes no centróide, a Equação (A. 1-16) pode ser escrita como:
õt
■= V-
f  ^
S y ^ v{cAy + —  \n bdA
Vy j  ^ ■v(cAy >
V 4 *  J
 +
+ v -
/ \
SyÇfy jn^sdA
4*
(CaY
Vr
A
{CaY + K~a
IYK
RmA (Ca Y  
{Ca )Y +&A
(A. 1-45)
O tensor difusividade efetiva é definido por pela Equação (A. 1-46),
k b7 + —  I n ^ b d A (A. 1-46)
e o vetor u, associado com a reação de biodegradação da espécie química no biofilme, 
é expresso pela Equação (A. 1-47).
i r  s
m = Vr h - t a
•V
dA (A. 1-47)
Desta forma, pode-se escrever a Equação (A. 1-45) da seguinte forma:
3 {cAy
d l
= V 4  Deff\ ,V(CAy  )+ V L r u R ^ , — M
l (c aY  + K a
- a v (C a Y  
(CaY +Ka
(A. 1-48)
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Para células unitárias simétricas, Ryan (1983) demonstrou que u é nulo.
Portanto a equação na forma fechada do modelo que envolve o transporte de massa e 
reação no interior do biofilme escrita em termos da concentração média intrínseca para a 
espécie química A, é dada por:
Õj£ ^ -  = V . ^ D e f f \ v í -V{CAy ) -
a^ RmÀ{cAy + KA
(A. 1-49)
Para a espécie química B a equação governante e as condições de contorno e iniciais 
podem ser escritas como:
d C B
õt
c . c . i  - v - % v c 5  = - • + -
K a +Ca K b +Cb 
C.C.2 CB = dF (r,t), em 
C.I CB = m r ) ,  em / = 0
em
(A. 1-50)
(A .l-51)
(A. 1-52) 
(A. 1-53)
Sendo o procedimento semelhante ao adotado para a espécie química A, será 
apresentado, para a espécie química B, a equação na forma fechada do modelo que envolve o 
transporte de massa e reação (formação e degradação) no interior do biofilme escrita em 
termos da concentração média intrínseca dada por:
% ^ = v ( £ r ^ s .v < c s ) > ' ) - av\YKRmB
{Cb Y
(C b Y  + k b
+
+ ' a \ R _ M _ '
^ RmA( c Ay + K A
(A. 1-54)
e as condições restritivas específicas:
mB
« 1 0
-  Lc
a. R
í
mB
« 1 0
B
(A .l-55a)
(A.l-55b)
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A.2 FORMULAÇÃO DA MACROESCALA
As equações governantes em ambas as fases e as condições de contorno são 
apresentadas a seguir para a espécie química A.
Fase Líquida
— -  + V ' ( y p C Ap ) - V - ( ^ s  VCAp)-RmAp —— ^7 ;— > nafase/3 (A.2-1) tít K A p  + C Ap
Fase Sólida
ô£ao_ = v  • (g Deffl . V C A a ) -  a v| R ^ -----^ -----  na fase a  (A.2-2)
7 õ t  \ Y  JJ\yK v irfc m A K A a + C A a ’ v '
C.C.l C Ap = C A a , na interface j3-cr (A.2-3) 
C.C.2 - n ^  ^ V C Aji = n - s ^ D e f ^ - V C ^ ,
na interface j3-<r (A.2-4)
C.C.3 C Ap =á?r(r,t), em Ape (A.2-5)
C.C.4 CA a =g?(r,t),  emAoe (A.2-6)
C.I.1 C Ap = & f{r) ,  t=0 (A.2-7)
C.I.2 CAa =G ?(r), t=0 (A.2-8)
Da mesma forma que para cinética de primeira ordem, ( C A )r = C Aa  e K A = K Aa
Adotando-se o mesmo procedimento da microescala e observando-se as seguintes 
restrições:
CAp « {CAp )*, — «1 , T l ~ K< 1 (A-2*9)ro Le Lc±
o termo de reação toma-se:
k H c  ) = r^ [ k Ca!c  )  = ^  '«P Ap j  \  Ap +  t Ap  /  p K Ap + ( C Ap ) P
(A.2-10)
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Portanto a equação da fase fluida é dada por:
õ(Ca p }'
õt
■+V- Sp ( Vp ) P(CAp)1 = v - C a o  dA +
+ ■
o
■ ^ V C ^ d A s p  Rmi^ CÁ^ . -V-(vpCAf>)
V KAp + \CAp )
(A.2-11)
De forma análoga tem-se para a fàse sólida a seguinte equação:
=v.
CT r 5 /
+ ^ -  j"oí> z r DcfA
4jf}
r D e ff^  • e„V{CAa)°  + ± -  j n a„ CAa dA
V ^
■VC^_ <£4-av| -------y»c A a  v lyK G „  \ a
Acj + \ ^ A a /
+
(A.2-12)
Admitindo o equilíbrio mássico local, pode-se adotar o modelo de uma única equação 
no equilíbrio, para convecção-difusão-reação em reator com biofilme, dado pela seguinte 
equação:
( ^  + £ + v  ( s í  (ví  ) P ÍC^ }) = v  ■ ( ^ D *-v ^ })-
RmAp{^A} | R-kA^Pa }
* K í i s +{CÁ} v|i* °  K A c +{CA }
(A.2-13)
onde:
D* = Deff +D\pa (A 2-14)
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epDefí Pa = [ep ^ I  + s (Js r Deff\YK) +
+ <w(ü
*/kr
% I  r  er °eff\
1 "/3a bAp dA  + ---- -• |»o<3 ^<7 ^f (A.2-15)
(A.2-16)
Para determinar em que situação o equilíbrio mássico local é válido, procede-se da 
seguinte forma:
Substituindo Equações (A.2-11) e (A.2-12), as definições
(CavY  ={Ca } + Ca<! ; (CÁi, f  ={CÁ} + C.Ap (A.2-17)
e manipulando os termos de reação de maneira apropriada, obtém-se
Un  + + v  ('’H Y  f o i )  = v  ■ [ k  W  + )• V{CA}+
f ~ DeffL
+ \n PaCApdA+  ----- — ------
J y(ú h■ I noPCAadA
a v\yK RmAe o  { C a }  e  p R m A p { C A }  ^  ~  \
{cA}+KAa {cA}+KAjí ~ Af r
d C Â fi BC*- r  / i p ~  N
+ £r ^  ^ T ~ + v { £s  (•’O) ” Capõt  ' r  ’  Õt
-  V-(sf, 3£ VCAp ) -  V-(s„ D e //1 V C ,,„)+
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'■Afí , eCT av|^^mA^Aa KAaCApe pRmAp K
({CA} + CAp + K Ap ) ({CA} + K Ap )  ({CA} + CAa + K Aa) {{CA} +  K
Substituindo em (A.2-18) as definições dadas em (A.2-19)
£p CAp — S(j CAa — Sp s a {c a u Y  - ( c ^ y
tem-se:
A f  -
= v- ( e p ^ I  + easyD e f f \ J v { C A} + ? t  CAp dA **7 ^  • j
av\yK^-mAs a ^ ' a \ £pRmAp {^ a } ^  ~ \
{Ca } + K A„ {CA} + K Ap ~ Ap'
\S fíSPba (l -  ) | j ( ( c ^  f  -  (Ca.  r  ]  + v  • I ^  <”? Y  [ (c *  f  -
V- e ^ s ^ I - ^ D e f f ^ U c ^ Y  ~(CM )° +
ePsa^mAp iipAp) ~{CAa)
+
KAp
^C j I + K j q ){CJ + e M c ^ Y  ~(CÁa)° J +  JS-.Ap
eP£a CtvlyK RmA{{CAp )  ~ {CAc) K Ac
{cA} - z Â { c Afsy  -{CAc, Y  )+KJo {{CA} + KAa)
(A.2-19)
ncpCAa<U -
(CaJ )  -
(A.2-20)
Se os termos entre chaves na Equação (A.2-20) são desprezados e se CAp e CAa 
podem ser escritos em termos da concentração média espacial {CA}, o processo de
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convecção, difusão e reação em um  reator de biofilme pode ser expresso em termos de uma 
única equação. Estes termos serão negligenciados quando as seguintes restrições forem 
impostas (o tratamento aplicado a estas restrições é análogo ao tratamento dado à  cinética de 
primeira ordem):
Restrições do equilíbrio mássico local
I.
II.
( { C A f f  - ( C . , ) ' 1) ]
Deff I „ t 4 c a }
« 1
r-a (>’(! "f  2
DeffL A{C,}
« 1
(A.2-21)
(A.2-22)
III. ' M - S y D t f O
{{ca^ y  - < c ^ r ) ]
a {CA}
• « 1 (A.2-23)
IV. £cy^Af}
{Cjp)f - ( c Á, Y
W J \
« 1 (A.2-24)
V.
a . \yKK Ao R m A ^
{Ca} - ({C#)'0 - tf  ÀaY ) + Kio1 ^ '+ )DeffIte
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(Cap ) ~ (Cao )
W a I
« 1 (A.2-25)
Para garantir que as restrições (A.2-21) a (A.2-25) são válidas, é necessário avaliar a 
ordem de grandeza dos termos envolvidos. A seguir são apresentadas as estimativas dos
,0termos que envolvem a diferença da concentração, em ambas as fases,  ^ -  (CAa )a J .
De forma análoga à reação de primeira ordem, subtraindo a Equação (A.2-12) da fàse 
sólida, da Equação (A.2-11), da fase fluida, obtém-se :
^ 5 T — ■Er £ ^ r - + v { < ’’o / ( C-W>í )  = V { ^ V(C^ ) ' ’ D e f f ^  - V ^ ) “ +
+ ———  I n p a  C Ap  d A ------
Deff\ -1YK
apr&) apr
afi CA<j dA
-4tp
+
+ ■
-i
oprr(o í-p<y. ^ V C A p d A - ^ ~ |n „ /í ’S  De# L ■VCA„ dA
aí3
RmAp M '
KAp +
+ o - U JimA + (CAoY
— e, r ; v - ( p „ c Ap (A.2-26)
No caso de cinética de Monod modificada, o único procedimento diferente do adotado 
para cinética de primeira ordem é com relação aos termos de reação e dispersão.
Devido à não linearidade dos termos de reação, e segundo Wood e Whitaker (1998), 
estes termos podem ser aproximados como:
R (Cáí^  u i  R c ~}Y  (v C ) -~ RmAP ~  — — J  + - e p V - {v p  C Ap) -
K aP + \ C Ap ) Ao + \C a<j )
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R„ {Ca } + 0 a A R {cA}
^  K m +ÍPa }) r 1”1 K a ' + { C a ]
+ o (vp f c Ap
2
(A.2-27)
Portanto a equação diferencial governante para a diferença das concentrações média 
intrínsecas é dada por:
to +£0£r)f^(c^ )í ~ ( c ^ r  j+£ctv'[(víí},í[(c'ií
v ( < C ^ ) /í - ( C ^ > ' ’ ] ]  + (£ ( í£ o ) - 1a v| ^ ^ ( C ^ ) ' i - ( C A„ ) ° y  
= 4  ■- « , ) - V { ( ' ’e Y  {Ca  }) + V • jg j ,  -  Deff]^  ) ( /  + )• v fC ^ }]
- V -
+
+ 0 R„ {CA } + 0 aJ  Rr {Ca } + 0 (vi>Ys
2
Ap
(A.2-28)
Para desenvolver uma estimativa da ordem de grandeza dos termos de reação e 
dispersão lança-se mão do modelo de uma única equação dada pela Equação (A.2-13)
(*f) + ®r % ) ^ T  + V { e l>(vf  f  ÍC^}] = V ’W D * V ÍC ^ } ) -
{CA} {CA}
K Af  + {cA} RmÀS°  K Aa +{CA}
(A.2-29)
Desta forma, tem-se:
(SP + Sy s
ôt
{Ca }
“ ) % ^ +v -Í£o<v/í >,í {c ^ )  = v -((
Í Q )
RmAl>£l! Kji3 +{Ca } "v|>*av w RmAs c K a o +{Ca ]
(A.2-30)
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Portanto, a estimativa da ordem de grandeza dos termos de reação e dispersão é dada
por:
O + 0 o[v-(S í z>-vjc^
)A{C,F= d ( e ?  + s r sr, ) = ^ \  + 0
Substituindo na equação (A.2-28),obtém-se
£ p (v p )P A{Ca }
+ 0
r £(, D e f f | ^ á { C ^ n
3 b
V J V /
(A.2-31)
O (ecr +£p£Y) + 0 h Y
o + 0
3b
h Y
a t
\
+o + 0 Po
V 
f .
K £ V £ °  J
+ O
Z c ^ c i  
(% - e y Deff\ V l + C * , )
{CauY  - ( C a c Y Y
O
f  (sp + ey s ct)a
f  -
+ 0 ■ h Y
a t
+ 0 % Deffu "
3 b 3 b i
+
A {CA} (A.2-32)
Avaliando a ordem de grandeza de cada termo frente ao termos semelhantes, o lado 
direito da equação acima pode ser escrito como:
O
(ep + £y ea )
+ 0 se
+
+ o
g 2
+ 0
£ p D e s \pv
s*2
A{C^} (A.2-33)
Desta forma, a equação para a diferença de concentração é dada
O
como:
~{CAJ
= 0 Pa
v sc j
(Sp + Sy £a )3?2 +o + 0
- { t % - s r D e f f \ J ( l + Cf}a)-
+ o
£p Deff ^  1
bar 
« 
i
. 1 % a % %  J
1 + 0 r t p a '
2 '
+o £p a \ ( vp f + 0 ^Pa (£<r + ep£y)
% yt ‘
(A.2-34)
Para muitos problemas de interesse prático, pode-se simplificar a Equação (A.2-34)
(CauY - ( C A„ ) ° )  j e f
-----------1— i-------- - = o  -2 2 - « 1
A {CA}
(A.2-35)
Substituindo-se a Equação (A.2-35) nas Equações (A.2-21) a Equações (A.2-25),
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III.
s p 2 e.a 2 { % - e r D e J f \ ^ '
Deff| ^ a , h 3?
« 1 (A.2-38)
Para determinar as condições restritivas específicas para as equações (A.2-24) e (3.2- 
25), é adotado o mesmo procedimento adotado por Wood e Whitaker (1998). O equilíbrio
mássico local, em geral, requer que £ ^  « 3 ç 3 ç l , e isto significa que, a partir da equação 
(A.2-36), pode-se obter a seguinte desigualdade :
(CAp f  -  (CAa f  «  A{CA} (A.2-39)
Portanto pode-se concluir que:
( c Af Y - { c AaY ) « { c A}+ K Afl (A.2-40a)
( C Af l )  ~(CAcrY ) « { CA} + KAc (A.2-40b)
IV.
2 v  
e P s u  A Ap RmAp -~pa « 1 (A.2-41)
e Pe<y2^ A a a v \yK^mÀ
({CA} + KA„)({CÃ} + K A<, )Deff|^ av|^  h « 1 (A. 2-42)
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A.2.1 PROBLEMA DE FECHAMENTO
O Problema de Fechamento também é feito de forma análoga à cinética de primeira 
ordem, ou seja, é necessário obter uma equação do transporte para CAp e CAa e resolvê-las 
sobre uma região local representativa.
As definições do desvio da concentração espacial da fase líquida, CAp, e do desvio da 
velocidade vp , são dadas por:
CaP - C a/3 ~ ( C a p )^ j VP ~ ( vp)  +Vf: (A.2-43)
A Equação governante escrita em termos da concentração pontual Equação (A.2-1), e 
da concentração média intrínseca, Equação (A.2-11) da fase líquida, podem ser reescritas 
como:
ÕC
dt
f ~  + 'V ■ (v„ CAP ) = V ■ ( Sj, VCA/S ) -  „
cAP
K Ap + Cap
(A.2-44)
S{Cai, ) ' 
d t
+ V- (vp y ( c Ap ) p ) + £ p i {vp y  ( c Ap y  -vep  -
= V ■ v(Cap ) + v{cAp Y  • VÊ/3 + s f  V % f
Z  JW/
Afie
qf/. y ^ C A p d Â
'  rit
- e ^ V • (vp CAp) + ^ r  f / i ^  • ^  WCAp dA —  —
^  J  K A p + ( c Apy
(A.2-45)
Subtraindo-se a Equação (A.2-45) da Equação (A.2-44), é obtida a Equação (A.2-46), 
que é a equação governante para CAp .
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ÕCAp
ô t
+ V*
= V -(sj) V C Af)) - ^ ' S j ,  v { c Afs Y  } ■ VEp -  e f  V .
CO h~ãff \n paCApdA +
_i__ l~  p; \ £fs f  „  , ^mApC-Ap R-mAniCAfi)
+ £/3 y \ v p CA p ) - ^ -  I n p ^ - ^ V C A p d A - — —  + -
^  J  K Ap + ( C Ap ) P
(A.2-46)
O único termo que apresenta uma forma diferente de ser abordada, comparativamente 
à cinética de primeira ordem, é o termo de reação.
Para o termo de reação tem-se:
>0 \P X Is, \PCAP M {Ca? Y
K  Ap +  C a p  K Ap + ( c Ap Y  K Ap +  ( C Ap Y f  + C Ap K Ap + ( C A$ Y
Cap {CA p ' f
(Ca p Y
( c  ap y (Ca p ) 1
K Ap + { C AP 1+ -
cAP
k ap + ( c Ap)
K Ap + ( C Ap )
c ,
&Ap + (Ca o )
1 +  - ' Ap
(Ca p ) ‘
-1
1 +  -
cAP
V v 
/
< ^ a > /
%Ap +(CAp)
&Ap + (Cy4/3 )
Ca p^ ap
(C a p Y \ ( £ a p Y  + C Ap + K Ap
Cap&Ap
K Ap + {C Ap )
p
(A.2-47)
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Para que se possa obter este resultado, é imposta a seguinte restrição: 
CAp «  \CAp ) , o que já  foi demonstrada na equação (3.2-138).
Portanto a equação governante para o CAp é dada por:
v„ . VCA„ - v { c J f y  = v - ( S j ,V C Afl) - ^ -  j n ^ . S f r V C j p d A -
Afia
-  R^í> ,  CJI<KAI> (A-2' 48) 
K a{i +(Ca p Y
Segundo Wood e Whitaker (1998), para o propósito apenas do Problema de 
Fechamento, o termo de reação é desprezado quando comparado com o termo difusivo, desde 
que sejas satisfeita a seguinte condição restritiva:
^ -------^ j « l  (A.2-49)
K ap +(Ca p ) {Í
Portanto a equação para CAp toma-se:
v„ • VCAfl + ir„ . v { c Afl ) f  = V • ( s j  VCAf)) -  L „  ,S£ V C ^  dA (A.2-50)
Áfio
Para obter a equação governante para CAa , segue-se procedimento análogo ao da 
obtenção da equação para CAp , resultando em:
v  • (sr D e f f ^  VCAa )=  L j  .Sr D efA ^ ■ ^ C Aa dA (A.2-51)
Ayp
desde que seja satisfeita a seguinte condição restritiva:
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ex
2 d a j  Kt",
«  1 (A.2-52)■cjRmA vl YK A°
De^ { K Aa+{c M r )
Escrevendo as condições de contorno em função de CAp e CAa que em nada difere
do procedimento para a cinética de primeira ordem, o Problema de Fechamento Local é 
escrito da seguinte forma:
PROBLEMA DE FECHAMENTO LOCAL
,- i
V/i -VCAp + Vp V{CÀ}= V -( s j ,  V C ^ ) - ^ -  V C A/i dA (A.2-53)
■^pCT
C.C.l Cap = CA a, em (A.2-54)
C.C.2 - S J  V Cj,, = ■«,, V C ,,  +
+ ” í cI - l ^ / - £r ' D^ U J - v Í ^ L ’ em (A.2-55)
e r 2k#| V 2Ca„ = ^  L „ x r • V C * , <i4 (A.2-56)
0^ J 
4tp
Periodicidade :CAp { r + £ {)= CAp(r) , CAa(r + £i) = CAcJ(r), i= 1,2 ,3  (A.2-57)
VARIAVEIS DE FECHAMENTO
O desvio da concentração em ambas as fases pode ser expresso em termos do 
gradiente da concentração média espacial da espécie de interesse {CA}, sendo descrito pelas 
Equações (A.2-58) e (A.2-59).
C ^ = i ^ - V ^ }  + Í , (A.2-58)
CA„ = h Ac V { C A} + m (A.2-59)
onde bAp , bAa , (pe tu  são as Variáveis de Fechamento para ambas as fases.
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Os vetores bAp e bAa são determinados através do seguinte conjunto de equações:
Vp + vp - V bAp = ^ V 2bAp J npa dA
A‘/3ct
C.C.l b Ap ~  b Ao  > em
(A. 2-60)
(A.2-61)
C.C.2 - n p(J^ V b AI} = - n pa -ey D e ff^  VbAa + n p<J \ ^ I - s y D e ff\^ J ,
em (A.2-62)
VbAa dA (A.2-63)=
Periodicidade
bAp{r + t i ) = b Ap(r )
bÃo(r + t i ) = bAo(r )
i = 1 ,2 ,3 (A.2-64)
Portanto, admitindo o equilíbrio mássico local, o modelo de uma única equação, para 
convecção-difusão-reação em reator com biofilme, é dado pela equação:
( s „  + er c0 + V (v„ ) f  {CA}1 = V • (£„ D * -V{CA})-
RmÀ B {cA}Ãp\^ f , {CA}
11 K M + {Cá } + a^ K Aa + {C A)
(A.2-65)
onde:
D* = Deff _ + D1/3 a (A.2-66)
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e0DefV  I  + e° £r
J » / 3 ( t ^ / S ^ + ----- oy  ' h a f l ^ A r ^  (A.2-67)+ 5 í  r .  »
y<a
Aßa '^ cr/j
D  = - tv n b A^  (A.2-68)
Para a espécie química 5  as equações governantes em ambas as fases e as condições 
de contorno são apresentadas a seguir:
Fase Líquida
01CbI> + V • (v„ CBjs ) = V • ( Sj, VCsp  ) -  Rns p CbI>at KBß+cBß■ +
CAB
+ RmAß —------7 7 — , na fase/3 (A.2-69)
K Aß + ( ~Aß
Fase Sólida
+ <*v\ R„,a CAan — , n a fa sea  (A.2-70)
^ ■ A o  ^  A i7
C.C.l Cß ß  = C B a , na interface ß-cr (A.2-71)
C.C.2 - t iß a ■'3ßVCBß = naß ' ^ y V C Bo - n Gß - S y D e f f ^ - V C ß ^ ,
na interface ß-o  (A.2-72)
C.C.3 Cßß = ( ^ ( r , t ) ,  emAße (A.2-73)
C.C.4 CB a =& (r , t ) ,  emA^e (A.2-74)
C .I.l CB ß =e??(r),  t=0 (A.2-75)
C.I.2 CBa = e f (r ) ,  t=0 (A.2-76)
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Assim como, para a espécie química A, admitindo o equilíbrio mássico local, o modelo 
de uma única equação, para convecção-difiisão-reação em reator com biofilme, é dado pela 
equação:
( ^ + £ r £» ) ^  + v ( ^ < vp ) í íc « í )  = v '(£ í D * 'v íc J>})-
f  RmBfí {Cb\ i 
£P -----7 1 7 n  + a v\w R mBe c
IPb ]
\ K b b +{Cb } v,rK ° Kb„ + {Cs }
+
K a s + Í P À  K a„ + {C a }
(A.2-77)
As condições restritivas específicas, para que o equilíbrio mássico local seja válido 
para a espécie química B , são:
I.
S f í £P fccr !( l - e y )y /^pcT
Deff| pat av\pa h
« 1 (A.2-78)
II. £p£<y2(vp ) ^ c
Deffi p<jav\pa
« 1
III.
S r £ a {sp £y Deff\^)j<Zpa
D e f f | p<ra v \ p G h S ?
« 1
(A.2-79)
(A.2-80)
IV. s P£cr2^Bp
RmBp ^ 0 ct
({CB} + K Bp ) ({CA} + K Bp p e f f  | av\pa h
« 1 (A.2-81)
V. s p£u K B<j
a v  1 ^  Rm fí
({Cb }+ K b„ ) « C * } + K Ba ) D e f f | ^ I ^  h
« 1 (A.2-82)
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Portanto, o modelo de uma única equação para reações seqüenciais - A-+B-+C - 
quando a cinética de reação segue o modelo de Monod modificado, e as condições restritivas 
espécíficas associadas ao modelo estão apresentadas a seguir:
• Para a espécie química A -  Equação (A.2-13)
(í„ + s , + v . ( e „ (v„)" \ p A}] = V .(£(iD*.V{Q })-
• Para a espécie química B -  Equação (A.2-77)
U n  + V ■Í£p ( ' ’í  f  M  = V ■
{Cj,}
!e +llr -°>  St
RmBp {Cb \
Km  +{CB} + a' ^ RmBEc Kb,~+{Cb }
+
+
RmAp {Ca }
K a b +{Ca ] ' K A a 7 { C A}
+  « v L  R mA£
£ a ]
Condições restritivas específicas da microescala para espécie química A
I vIvjc
< < 1 0
i m c A ?
$1 — Le
a,
« 1 0
s i k a
• Condições restritivas específicas da microescala para espécie química B
*o b =L c - ^ — « 1 0
m c By
la,:
01B -  L c
YKR m B « 1 0
Restrições associadas ao modelo na macroescala 
I.
II.
III.
e j3e(T2(1 _ e y ) ^ c t » «  1
Deff| p a t * a v 1 ^  h
£p £a 2(vp f ^ a
> «  1
Deff| p<Jav\pa h S
Deff| paav\p(j h S 2
« 1
Para espécie química A
IV. e /3£a K aP
R mAp
({Ca 1 + KAp ) {{CA} + KAp jOeff|^ av\pa h
e P £ a  K -A a RmÃ
({C a }+ K  a*  ) ({C a } + K M  )De£f| ^  av | ^  h
Para espécie química B
IV.
V.
e p e a  K Bp R mBp
({cs} + K Bp ) {{CA } + K Bp )Deff| ^  av | ^  h |
e pea K B<j
({ C i 1 + K Bc) ({Cs } + K o , )DeffI ^ av\ ^  h
«  1
« 1
« 1
« 1
APÊNDICE B
DETERMINAÇÃO DOS PARÂMETROS CINÉTICOS.
Neste apêndice é apresentada a metodologia empregada na determinação dos 
parâmetros cinéticos, a constante da taxa de degradação bioquímica por volume de 
biopartícula - Rmjav\ - e a constante de meia saturação - K j .
A determinação desses parâmetros é feita a partir dos dados de concentração 
experimentais, obtidos da literatura, no interior do biorreator.
Considerando-se as reações consecutivas A -»  B C, no estado estacionário, o 
balanço de massa das espécies químicas no volume elementar do leito são:
d{Ca } . .  a ‘ U  Rm/I I,Ca ' _ „ 
d f  + £ °  K A + {CA ) ( B - l )
d{Cg} av\yK^-mA{CA\ av '\yK RmIi{Cb ]
~ ã í - e°  K ã + {Ca \ + 6 “  ^  + {Cfi) = 0  (B-2)
onde t* é o tempo espacial correspondente à posição axial.
Para a determinação da constante da taxa de degradação bioquímica por volume de 
biopartícula - R ^ a ,^| - admite-se que no início do reator, onde a concentração da espécie
quím ica^ é elevada, a cinética é de ordem zero pois {Ca} »  Ka.. Desta forma a Equação (B- 
1) toma-se:
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Integrando-se a Equação (B-3), tem-se 
{C j } =  l^ A } _  ea  av\yK RmA* *
Assume-se que £a av | = k j X , onde X é  a concentração de biomassa no reator.
\C A } Xt*
Graficando-se 1 -  n em função d e -------- e determinando a melhor reta. obtém-
{CA f  {Ca ?
t .
se k j  e, consequentemente, R ^ a v \ para cada caso.iyjc
Para a determinação da constante de meia saturação - K j  -, lineariza-se a Equação 
(B -l), utilizando o método de Lineweaver -  Burk (Price e Stevens, 1989). Então tem-se:
1 K Á 1 | 1
A } s (7a v\yK ^mA {Ca } e (Tav\yK^mA  ( B -5)
dt*
I T 1Lembrando que ea ^mA ~ kAX  , &z-se um gráfico de — j em função de
~ Xdt*
1
com o coeficiente linear obtido do modelo cinético de ordem zero, determina-se o
{ C Â
valor do coeficiente angular da reta, obtendo-se o valor de Ka .
Desta forma, são obtidos os parâmetros cinéticos do nitrato para todos os casos 
estudados.
Para a determinação dos parâmetros cinéticos de degradação da espécie química B, 
nitrito, duas metodologias são empregadas.
A primeira, quando a concentração máxima da espécie química B é alta e este máximo 
ocorre quando não há mais concentração da espécie química yí, permite considerar cinética de 
ordem zero nesses pontos do reator.Desta forma a Equação (B-2) toma-se
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\ t *^ + S° av\yKRmB - 0  (B -6)
Emprega-se, então, a mesma metodologia já  empregada para a espécie química A.
A segunda é empregada quando a concentração máxima da espécie química B  não é 
alta e/ou seu máximo ocorre quando ainda há concentração da espécie química A
Nesse caso, o procedimento adotado é a linearização da Equação (B-2) pelo método de
. t
Lineweaver -  Burk, assumindo s a  av | = kBX , ou seja,
1 - K B  1 . +  . 1
| k A {CA } k B  ~
Xdt  * {CA} + K a
Graficando-se ----------------— ;----------  em função de ->■ . , determina-se os
kA {CA ) {CB }
X d t * {c a } + k a
coeficientes angular e linear da melhor reta, obtendo-se, assim, kB e Kb . Determina-se
e K xo2 para cada caso estudado.
